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Résumé 
L’étude cinétique d’une réaction catalytique permet une meilleure compréhension du mécanisme 
réactionnel et du fonctionnement du catalyseur. Elle est nécessaire pour le dimensionnement des 
réacteurs et des procédés. Les modèles micro-cinétiques sont constitués d’une séquence d’étapes 
élémentaires sans hypothèses sur les étapes cinétiquement déterminantes. Ces modèles sont 
applicables sur des plages de conditions opératoires plus larges que celles des modèles plus 
classiques de type Langmuir-Hinshelwood (LH) ou d’Hougen-Watson. Lorsqu’ils sont implémentés 
dans un modèle de réacteur, ils permettent d’obtenir une plus grande précision vis-à-vis du 
dimensionnement du catalyseur et du réacteur. Cependant, cette approche nécessite un nombre 
d’expériences plus élevé pour estimer les nombreux paramètres cinétiques qui le constituent. 
 
Ce travail de thèse porte sur le développement de modèles micro-cinétiques de systèmes 
catalytiques en exploitant les informations obtenues lorsque le catalyseur fonctionne en régime 
transitoire. En effet, l’expérimentation en régime transitoire, en comparaison avec celle 
classiquement réalisée en régime stationnaire, permet d’accéder à plus d’informations par une 
meilleure sensibilisation des réactions mises en jeu. Les études cinétiques en régime permanent sont 
plutôt adaptées pour des modèles cinétiques globaux qui considèrent un nombre limité d’étapes 
cinétiquement déterminantes (en général une seule). De ce fait, la compréhension du mécanisme 
réactionnel [1], la connaissance du nombre de types de sites actifs mis en jeu ou encore la 
détermination des vitesses de réaction des étapes élémentaires restent imprécises. Afin d’accéder 
aux différentes vitesses de réaction des étapes élémentaires, il est nécessaire de réaliser un grand 
nombre d’expériences en régime permanent, ce qui est très coûteux en temps et en argent. 
L’expérimentation en régime transitoire est donc une alternative qui permet d’accéder à des 
informations cinétiques détaillées dans un délai plus rapide. Cependant, l’interprétation des 
expériences est plus fastidieuse puisqu’elle nécessite le développement de modèles dynamiques de 
réacteur. Ces études consistent à réaliser des perturbations sous forme de pulses, d’échelons ou bien 
d’oscillations périodiques d’un certain nombre de paramètres d’état tels que la concentration des 
réactifs, la pression ou encore la température. Dans ces travaux, des oscillations périodiques de 
concentration sont réalisées en entrée de réacteur. Ce choix permet de réaliser des variations autour 
de l’état stationnaire, dans des conditions proches des celles utilisées dans l’industrie. 
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La mise en place et la validation de cette méthodologie ont été réalisées pour un système catalytique 
réactionnel d’intérêt industriel : l’hydrogénation sélective de l’acétylène. Cette réaction a lieu en 
phase gaz au contact d’un catalyseur solide et présente l’avantage de mettre en jeu peu de composés 
facilement analysables. Une voie importante pour la production d’éthylène est le vapocraquage. 
L’éthylène produit par ce procédé contient de faibles quantités d’acétylène qu’il faut éliminer car il 
constitue un poison pour les procédés catalytiques en aval. Cette élimination se fait par 
l’hydrogénation sélective de l’acétylène, en présence d’éthylène, en employant un catalyseur à base 
de palladium. C’est une réaction rapide dont le mécanisme réactionnel n’est pas encore 
complètement connu. 
 
La cinétique transitoire permet non seulement d’étudier les réactions chimiques mais également de 
caractériser le transport des réactifs et des produits, de l’échelle du lit catalytique à l’échelle des 
pores du catalyseur. Un modèle de réacteur incluant un modèle cinétique a été développé pour 
expliquer les données expérimentales obtenues sur un réacteur pilote.  
 
Des manipulations en régime transitoires et une modélisation dynamique de l’unité pilote incluant 
un modèle micro-cinétique sont réalisées. Les paramètres du modèle cinétique sont alors ajustés 
pour reproduire les observations expérimentales. Le travail de cette thèse se divise en trois parties. 
 
Dans un premier temps, le modèle d’écoulement constitutif du modèle de l’unité pilote a été 
développé sur la base d’une étude de la distribution de temps de séjour (DTS). Elle a permis de 
différencier les phénomènes de transport des phénomènes chimiques. La DTS prend en compte 
l’ensemble du banc : des débitmètres jusqu’au système analytique. Une modification du banc de test 
a été réalisée pour générer des oscillations périodiques de concentration à l’entrée du réacteur. 
 
Dans un second temps, des tests d’adsorption simples sont réalisés. Cela permet d’appréhender les 
limites de la méthode et de tester l’efficacité du système analytique. Ces manipulations permettent 
aussi une première validation du modèle. Les deux grandeurs expérimentales obtenues par ces 
manipulations sont le changement de gain et le décalage de phase. Les paramètres cinétiques 
sensibilisent de façon significative ces grandeurs. Pour évaluer ce gain et ce déphasage, un module a 
été ajouté au modèle de l’unité. Les résultats expérimentaux ont permis d’obtenir des décalages de 
phase significatifs. Sur le gain, cette sensibilité est plus faible. Pour des cas simples d’adsorption 
moléculaire, le décalage de phase a permis de déterminer précisément certaines constantes 
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d’équilibre d’adsorption. Cependant, pour des cas d’adsorption compétitive la précision est 
fortement altérée. 
 
Enfin, la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène a été étudiée en régime transitoire. Un 
analyseur infra-rouge a été développé sur mesure afin de permettre une acquisition rapide 
permettant de séparer l’acétylène, l’éthylène et l’éthane. L’analyse par spectrométrie de masse, 
souvent utilisée en régime transitoire ne permettait pas cette séparation. Pour obtenir un premier 
jeu de paramètres cinétiques, des manipulations en régime stationnaire ont tout d’abord été 
réalisées. Elles ont permis d’alimenter un premier modèle micro-cinétique. Elles ont aussi permis de 
choisir au mieux les conditions opératoires dans lesquelles des décalages de phase pouvaient être 
observables. Des manipulations avec des oscillations périodiques de concentration ont ensuite été 
conduites. Des décalages de phase ont été obtenus et une analyse fréquentielle a ainsi pu être 
réalisée. Le modèle micro-cinétique précédemment développé avec les manipulations en 
stationnaire a ensuite été testé. L’optimisation du modèle sur une seule fréquence a permis de dé-
corréler tous les paramètres cinétiques ce qui était impossible dans le cas du régime stationnaire. 
Cela démontre clairement l’intérêt d’utiliser le régime transitoire pour le développement d’un 
modèle cinétique contenant un grand nombre de paramètres. La contrepartie réside dans la lourdeur 
de la modélisation ainsi que la nécessité d’avoir un montage expérimental plus complexe (analyseur 
rapide, système de génération de la perturbation …). 
 
Mots-clés : Modélisation de réacteur, régime transitoire, oscillations périodiques, micro-cinétique, 
hydrogénation sélective de l’acétylène, distribution de temps de séjour 
  
   ix 
 
 
  
   x 
Table des matières 
 
Nomenclature ..................................................................................................................................... xiv 
Introduction ........................................................................................................................................... 2 
I Régime transitoire et régime permanent en modélisation cinétique ........................................... 4 
 Les modèles cinétiques ........................................................................................................... 4 
 Acquisition des données cinétiques ........................................................................................ 5 
 Approche classique en régime stationnaire .................................................................... 5 
 Approche transitoire ........................................................................................................ 8 
 Modélisation et interprétation ............................................................................................. 18 
 Régime stationnaire ....................................................................................................... 18 
 Régime dynamique ........................................................................................................ 20 
 Conclusion ............................................................................................................................. 24 
 Méthodologie ........................................................................................................................ 25 
II Réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène ..................................................................... 28 
 Contexte industriel et conditions opératoires ...................................................................... 28 
 Mécanisme réactionnel ......................................................................................................... 31 
 Réaction ......................................................................................................................... 31 
 Etapes élémentaires ...................................................................................................... 32 
 Cinétique ........................................................................................................................ 35 
 Etude de la réaction en régime transitoire ........................................................................... 36 
 Conclusion ............................................................................................................................. 38 
III Présentation du banc de manipulation et développement du modèle de réacteur .................. 40 
 Description du banc de manipulation ................................................................................... 40 
 Montage expérimental .................................................................................................. 40 
 Analyses des composés de la réaction .......................................................................... 41 
 Influence du système analytique sur les oscillations ..................................................... 48 
   xi 
 Modélisation du banc de manipulation ................................................................................ 50 
 Mise en place du modèle ............................................................................................... 50 
 Bilans matières ............................................................................................................... 51 
 Schéma du banc de manipulation modélisé .................................................................. 54 
 Développement des méthodes d’estimation du déphasage et du gain ............................... 55 
 Expression analytique dans le cas d’un modèle de réacteur simplifié .......................... 56 
 Analyse temporelle ........................................................................................................ 60 
 Analyse fréquentielle ..................................................................................................... 61 
 Comparaison entre les méthodes pour une adsorption moléculaire ................................... 63 
 Conditions initiales ......................................................................................................... 64 
 Adsorption moléculaire sans limitation de transfert interne et externe ...................... 64 
 Sensibilité ....................................................................................................................... 65 
 Adsorption moléculaire avec limitations de transfert interne et externe .................... 66 
 Conclusion ............................................................................................................................. 71 
IV Validation du modèle sur des cas simples ................................................................................... 72 
 Description des catalyseurs utilisés ...................................................................................... 72 
 Alumine .......................................................................................................................... 72 
 Pd/Alumine .................................................................................................................... 72 
 Ni/Alumine [49] .............................................................................................................. 73 
 Caractérisation hydrodynamique du banc de manipulation ................................................ 73 
 Mode opératoire ............................................................................................................ 74 
 Exploitation des résultats............................................................................................... 77 
 Etude d’adsorptions sur un catalyseur 20%pds Ni/Al2O3 ..................................................... 82 
 Mode opératoire ............................................................................................................ 83 
 Adsorption de C2H4 ........................................................................................................ 85 
 Adsorption de C2H2 ........................................................................................................ 94 
 Adsorption compétitive de C2H4 et C2H2 ....................................................................... 95 
   xii 
 Adsorption compétitive sur le palladium .............................................................................. 99 
 Conclusion ........................................................................................................................... 101 
V Etude de la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène ................................................ 102 
 Etude de la réaction en régime stationnaire sur un catalyseur de palladium broyé .......... 102 
 Mode opératoire .......................................................................................................... 103 
 Phénomènes de limitations ......................................................................................... 106 
 Cinétique globale ......................................................................................................... 109 
 Etude de la réaction en régime transitoire (catalyseur broyé) ........................................... 125 
 Mode opératoire .......................................................................................................... 125 
 Modèle micro-cinétique .............................................................................................. 128 
 Résultats ....................................................................................................................... 129 
 Etude de la réaction sur un catalyseur sous forme de billes en régime transitoire ........... 146 
 Amplitude de 1 mL.min-1 ............................................................................................. 146 
 Amplitude de 3mL.min-1 .............................................................................................. 148 
 Conclusion ........................................................................................................................... 151 
VI Conclusions et perspectives ....................................................................................................... 153 
VII Annexes ...................................................................................................................................... 157 
Annexe n° 1 : Développement des expressions analytiques ......................................................... 157 
Annexe n° 2 : Cinétique de la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène ........................ 162 
VIII Bibliographie ........................................................................................................................... 165 
   xiii 
  
   xiv 
Nomenclature  
A Constante d’Arrhenius 
ai Partie réelle 
bi  Partie complexe 
C Concentration 
ۃܥۄ Concentration moyenne 
CNM Concentration spécifique de métal à la surface du catalyseur 
ܦ௔௫  Dispersion axiale 
ܦ௘௙௙  Diffusion effective  
ܦ௠ Diffusion moléculaire 
݀௧ Diamètre du tube 
Ea Energie d’activation 
f Fréquence 
F Débit molaire  
H Gain 
∆H Enthalpie 
i Indice complexe 
j Indice 
K Constante d’équilibre d’adsorption 
k Constante d’adsorption/désorption 
kgs Coefficient de transfert gaz solide 
Lc Longueur caractéristique 
N Nombre de types de sites actifs 
n Moles adsorbées 
nj Fraction d’occupation des différents sites actifs 
P Pression 
r Vitesse de réaction 
R Constante des gaz parfait 
Re Nombre de Reynolds 
Rp Rayon de la particule 
Rw Vitesse globale de réaction 
Sc Nombre adimensionnel de Schmidt 
Sh Nombre adimensionnel de Sherwood 
r Vitesse d’une étape élémentaire 
ݎ Discrétisation spéciale sur la particule de catalyseur 
t Temps 
T Température 
   xv 
TR Temps de séjour 
ݒ௦௚ Vitesse superficielle 
X Conversion  
w Fréquence angulaire 
WCAT Masse de catalyseur 
z Discrétisation spatiale 
Indices 
amp Amplitude 
eq Equilibre 
g Gaz 
in Entrée 
moy Moyenne 
p Particule de catalyseur 
s Solide 
ss Etat stationnaire 
tot Total 
0 Temps zéro 
 
Symboles 
* Site actif  
σ Nombre stœchiométrique 
α Constante d’adsorption 
θ Taux de recouvrement 
ϕ Phase 
φ Décalage de phase 
∆ Terme de perturbation 
ߩ Masse volumique 
ߝ௚  Fraction de vide dans le lit catalytique  
ߤ௜௝ Nombre stœchiométrique 
 
Abbreviations 
CSTR Réacteur continu parfaitement agité 
DTS Distribution de temps de séjour 
GHSV GAS Hourly Space Velocity 
MFC Débitmètre massique (Mass Flow Controler) 
MS Spectromètre de masse 
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Introduction 
La modélisation cinétique permet de mettre en évidence les voies réactionnelles dominantes ainsi 
que les réactions secondaires qui peuvent altérer le rendement, la sélectivité et la qualité des 
produits désirés. Elle donne également des informations sur le catalyseur, utiles à son optimisation. 
Dans cette thèse, nous nous sommes focalisés sur des procédés catalytiques hétérogènes mettant 
en œuvre un catalyseur solide. Le modèle cinétique, s'il est intrinsèque (c'est à dire qu'il n'est pas 
entaché d'éventuelles limitations) peut être utilisé dans le processus d'extrapolation et permet ainsi 
d'évaluer de manière fiable les performances d'un réacteur industriel à partir de données obtenues 
sur une unité pilote. Néanmoins, pour s'assurer du caractère intrinsèque du modèle cinétique, il est 
nécessaire de modéliser précisément tout l'environnement du catalyseur (transport des phases, 
transferts entre phases, conditions opératoires variables,...). En effet, il n'est pas possible de mesurer 
directement les vitesses de réaction lors des tests catalytiques. Ce que l'on mesure, ce sont les 
performances (conversion, sélectivité) qui sont une conséquence de l'activité catalytique, des voies 
réactionnelles dominantes, du transport des phases et du transfert entre phases. Il est donc 
nécessaire de combiner une modélisation fine du réacteur pilote avec le modèle cinétique de façon 
à pouvoir estimer, à partir des données expérimentales, les paramètres cinétiques intrinsèques du 
catalyseur.  
 
En général, les tests expérimentaux sont réalisés en régime établi (stationnaire), ce qui rend l’analyse 
des produits et l'interprétation des résultats plus aisées. Cependant, aucune information n'est 
utilisée pendant la phase de mise en régime du catalyseur (régime transitoire). Or c'est dans cette 
phase que l'état de surface du catalyseur se modifie, que le type et le taux de recouvrement des 
espèces de transition évoluent. C’est cette phase aussi qui conduit à un état pseudo-stationnaire du 
catalyseur directement dépendant de la procédure de démarrage. L'état stationnaire du catalyseur 
dépend du chemin suivi. Il est donc primordial de capitaliser l'ensemble des données transitoires, car 
elles contiennent une grande quantité d'informations qui permettront de mieux appréhender le 
comportement du catalyseur.  
 
Une méthodologie basée sur une analyse dynamique doit alors être développée afin de pouvoir 
exploiter les informations obtenues lors des opérations transitoires du réacteur. Cette méthodologie 
se décompose en deux parties. Dans un premier temps, une modélisation dynamique du réacteur 
doit être effectuée. Dans un second temps, il faudra mettre en place une stratégie expérimentale afin 
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de définir les séquences transitoires judicieuses permettant de sensibiliser les descripteurs 
catalytiques pertinents (espèces adsorbées, type de site, modification de site...). Il faut aussi disposer 
de méthodes analytiques permettant une acquisition suffisamment rapide de la composition de 
l’effluent.  
 
L’objectif de la thèse est de mettre en place une méthodologie, à la fois expérimentale ainsi que 
numérique, destinée à faciliter l’acquisition de paramètres cinétiques. La thèse se focalisera aussi sur 
l’efficacité de la méthode transitoire par rapport au stationnaire.  
 
Ainsi, le Chapitre 1 se concentre sur les études cinétiques en régime stationnaire et transitoire. Les 
avantages et inconvénients de ces deux approches y sont décrits. La méthode transitoire réside dans 
l’instauration d’une perturbation d’un paramètre d’état (pulse, échelon, oscillations périodiques …). 
Cette étude bibliographique doit permettre de définir le type de perturbation à étudier lors de la 
thèse. La méthodologie dynamique développée sera ensuite mise en application sur le cas de la 
réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène. Par conséquent, le Chapitre 2 se focalise sur une 
étude bibliographique de cette réaction.  
 
Dans le Chapitre 3, une description du modèle de réacteur inclut dans un modèle du banc de 
manipulation est réalisée. Ce modèle doit être capable de modéliser la réponse du système en régime 
dynamique. Il doit aussi être adapté au type de perturbation étudiée. Les effets des phénomènes de 
transport interne et externe sur les réponses obtenues ont aussi été étudiés. 
 
Le Chapitre 4 est pour sa part centré sur la validation du modèle et de la méthodologie. Des cas 
simples sont réalisés. Dans un premier temps, une distribution de temps de séjour a été réalisée afin 
de caractériser l’hydrodynamique du banc de manipulation. Ensuite, des cas simples d’adsorption 
ont été effectués afin de valider le montage expérimental ainsi que le modèle créé.  
 
Pour finir, le Chapitre 5 se concentre sur l’application de la méthodologie au cas de l’hydrogénation 
sélective de l’acétylène en régime stationnaire ainsi qu’en régime transitoire. Une comparaison entre 
les deux méthodologies a donc été effectuée. Des modèles cinétiques seront optimisés pour les deux 
types de manipulations. Cela permettra de déterminer l’efficience des deux approches.  
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I Régime transitoire et régime permanent en modélisation cinétique 
Le chapitre 1 a pour objectif de comparer les méthodes cinétiques en régime stationnaire et en 
régime transitoire. Cela doit permettre de déterminer les avantages et inconvénients des deux 
méthodologies. Dans ce chapitre, différentes approches transitoires seront évoquées et une 
méthode sera choisie lors de cette thèse.  
 Les modèles cinétiques  
Les modèles cinétiques de systèmes chimiques catalysés par un solide sont généralement construits 
à partir d'un schéma réactionnel d'étapes élémentaires. 
Une première approche consiste à réduire ces modèles [2] en considérant une étape cinétiquement 
déterminante (les autres étant considérées à l'équilibre thermodynamique). Ces hypothèses 
permettent de diminuer le nombre de constantes cinétiques à estimer. L’approche utilisant 
l’hypothèse d’une étape cinétique déterminante est très bien illustrée par Sarup et al. [3] pour la 
modélisation cinétique de la synthèse Fischer-Tropsch. Dans leur travail, six étapes cinétiquement 
déterminantes possibles ont été identifiées. Ces étapes ont été formalisées par un modèle Langmuir-
Hinshelwood-Hougen-Watson. Ensuite des comparaisons entre ces différents modèles et les 
expériences ont été réalisées. Les meilleures comparaisons déterminent les étapes cinétiquement 
déterminantes les plus probables. La vitesse globale de réaction est ensuite déterminée à partir du 
schéma d’étapes élémentaires en considérant l’étape cinétiquement déterminante identifiée 
précédemment. Dans leur cas, deux modèles permettent de simuler les manipulations de manière 
correcte. Le premier modèle correspond à l’hydrogénation du CO adsorbé. Le deuxième modèle 
proposé est composé de deux étapes limitantes : la première réaction d’hydrogénation d’un atome 
de carbone adsorbé ainsi que la première hydrogénation d’un atome d’oxygène. Dans l’établissement 
de ces modèles cinétiques, les tests sont effectués sur des plages de données, cependant si la 
composition du gaz à l'entrée du réacteur sort de ces plages de conditions, le modèle développé n’est 
plus garanti. On voit clairement la faiblesse de tels modèles qui peuvent nécessiter un changement 
de loi de vitesse lorsque l'environnement du catalyseur change. 
 
Une seconde approche consiste à prendre en compte toutes les étapes élémentaires sans hypothèses 
d'étape cinétiquement déterminantes. Elle est généralement connue sous le nom de micro-
cinétique. De nombreux auteurs de la littérature, [4] et [5], défendent ce type de modélisation en 
montrant qu'ils peuvent ainsi décrire le comportement catalytique quel que soit l'environnement du 
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catalyseur. C'est le cas du modèle cinétique de la synthèse Fischer-Tropsch développé par Visconti et 
al. [6]. La micro-cinétique manque souvent d’informations détaillées sur les réactions élémentaires 
au niveau d’un site actif. En effet la barrière énergétique à franchir dépend essentiellement de la 
probabilité de former tel ou tel complexe activé. La méthode souffre aussi d’un manque de lien avec 
les caractéristiques du catalyseur (type et taille des cristaux, dispersion…).  
 
La réalisation d’un modèle micro-cinétique apporte plus de précisions par rapport aux modèles 
classiques visant à déterminer l’étape cinétiquement déterminante. Cependant, le développement 
de ces modèles en régime permanent nécessite un grand nombre d’expériences permettant de 
sensibiliser toutes les étapes. Cette méthodologie est par conséquent longue et fastidieuse. 
L’utilisation du régime transitoire peut alors être une bonne alternative pour acquérir des données 
expérimentales en réduisant le nombre d’expériences à réaliser. 
 Acquisition des données cinétiques 
 Approche classique en régime stationnaire 
L’approche classique des études cinétiques se réalise en régime permanent. Des mesures à l’état 
stationnaire sont réalisées en changeant un paramètre à la fois comme la température, la pression, 
la composition… jusqu’à ce que tout le domaine de conditions opératoires soit couvert. En dehors de 
ce domaine d’étude, la validité du modèle cinétique obtenu n’est plus garantie.  
 
Lors des études en régime permanent, la réalisation de plusieurs expériences à différents niveaux 
thermiques permet de sensibiliser l’activité catalytique vis-à-vis de la température et de remonter 
ainsi à une valeur d’énergie d’activation. L’étude d’un système catalytique à différents niveaux de 
pression partielle de réactif permet en revanche d’avoir des informations sur l’ordre des réactions. 
L’interprétation des expériences réalisées en régime permanent permet d’estimer une vitesse 
globale de réaction qui est généralement celle de la réaction cinétiquement déterminante. Ces 
informations sont suffisantes pour pouvoir développer et dimensionner un réacteur industriel 
fonctionnant en régime stationnaire dans l’espace des conditions opératoires étudiées. Cependant, 
l’utilisation d’un tel modèle cinétique en dehors du domaine d’étude peut conduire à une prédiction 
erronée car l’étape cinétique déterminante a peut-être changé ou parce que d’autres réactions sont 
activées. De plus, les expérimentations à réaliser en régime permanent sont nombreuses et prennent 
du temps [7]. En effet, chaque point réalisé nécessite d’attendre la stabilisation du système 
   6 
réactionnel. Limiter le nombre de tests en régime stationnaire conduit nécessairement à la réduction 
du modèle cinétique et à un accroissement de son imprécision. 
Cependant, un avantage du régime stationnaire est que dans la réalisation des bilans matières, le 
terme d’accumulation est nul. Cela simplifie la résolution des équations à intégrer.  
 
Nibbelke et al [8] étudient la cinétique de la réaction d’oxydation du CO sur un catalyseur de Pt/γ-
Al2O3. Dans leur article, ils ont étudié la réaction en régime stationnaire.  
Lors des manipulations, le domaine de conditions opératoires étudié se situe entre 436 et 503K, avec 
des pressions partielles d’entrée en CO et O2 entre 0,12 et 8,3 kPa et des pressions partielles en CO2 
et H2O situées entre 0 et 10 kPa. En dehors de ces conditions, le modèle cinétique développé n’a pas 
été vérifié.  
 
Afin de déterminer la cinétique de la réaction, six schémas réactionnels d’étapes élémentaires ont 
été proposés. Ces schémas réactionnels proviennent de la littérature ou d’hypothèses prises en 
fonction des manipulations réalisées. Ces schémas sont en Figure I-1. 
Figure I-1 : Schémas réactionnels de la réaction d’oxydation du CO 
proposés par Nibbelke et al. [8] avec ࣌  les nombres 
stœchiométriques des schémas réactionnels proposés 
Sur chacun des modèles réactionnels choisis, 
les vitesses de production du CO2 ont été 
exprimées analytiquement. Cependant, afin 
de déterminer ces expressions, des 
hypothèses ont été posées. Par exemple, dans 
le schéma A, il est supposé que l’adsorption 
du CO est à l’équilibre et que la chimisorption 
de l’O2 est l’étape cinétiquement 
déterminante. Ces hypothèses permettent de 
simplifier l’expression analytique de la 
production du CO2.  
Ainsi les expressions des termes de production sont une fonction d’une constante cinétique, de la 
capacité du catalyseur, d’un coefficient d’équilibre d’adsorption et d’un ratio de pressions partielles 
(Équation I-1). 
En exprimant les constantes cinétiques via l’équation d’Arrhenius, le terme de production s’écrit, 
pour chacun des six schémas réactionnels, sous la forme : 
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ܴ௪ǡ஼଴మ ൌ ܣ௚௟௢௕௔௟݁ݔ݌ ൬
ିாೌ
೒೗೚್ೌ೗
ோ் ൰ ܥ௡௠݂ሺ ஼ܲைǡ ைܲమሻ [8] Équation I-1 
Le facteur pré-exponentiel et l’énergie globale ont été déterminés en utilisant l’algorithme de 
Levenberg-Marquardt. L’optimisation a été validée en utilisant le test statistique de Fisher.  
Afin de pouvoir déterminer l’énergie d’activation globale de la réaction ainsi que le facteur pré-
exponentiel global de la réaction, 129 expériences ont été effectuées en faisant varier séparément la 
pression partielle en CO, H2 et O2 et cela pour différentes masses de catalyseur, débits de réactif et 
températures. 
Ils ont conclu que les schémas réactionnels A et B représentent mieux les résultats expérimentaux 
obtenus. Cependant, il n’est pas possible de déterminer laquelle des deux réactions est la plus 
probable. On ne peut donc pas, dans ce cas, différencier si la formation du CO2 se fait via une 
cinétique de type Langmuir-Hinshelwood ou de type Eley-Rideal.  
 
Cependant, la simplification du modèle par la sélection d’une étape cinétiquement déterminante 
n’est pas le seul moyen de déterminer une vitesse de réaction. Il est aussi possible de développer un 
modèle micro-cinétique sur la base d’expériences réalisées en régime permanent. Dans leur étude, 
Visconti et al. [6] étudient la réaction de Fisher-Tropsh en régime stationnaire en passant par un 
modèle micro-cinétique. Dans leur cas, un mécanisme détaillé des étapes élémentaires a été défini 
puis les constantes d’équilibre et les constantes cinétiques ont été estimées en comparant le modèle 
avec les expériences. Dans cette étude, 46 expériences en régime stationnaire ont dû être réalisées 
pour 12 conditions opératoires. Chaque test a été réalisé plusieurs fois afin de vérifier que les 
manipulations soient répétables et que les conditions d’activité du catalyseur soient stables. De ce 
fait, le temps de manipulation nécessaire pour réaliser le programme expérimental est très 
important. Ces manipulations ont permis de déterminer les valeurs de 13 paramètres.  
Il apparaît clairement que l’approche en régime permanent nécessite un grand nombre de 
manipulations et un temps d’expérimentation important. En effet, chaque point de mesure doit être 
pris à l’état stationnaire. Il faut donc attendre que la stabilité du système soit atteinte. La stratégie 
analytique est cependant relativement facile à mettre en œuvre puisqu’il n’y a pas de fréquence 
d’acquisition minimale à satisfaire. En effet, en régime transitoire, on souhaite enregistrer la réponse 
du système à l’introduction d’une perturbation. Pour ce faire, il faut que le temps d’acquisition soit 
inférieur à la durée de la perturbation et cela de manière à pouvoir suivre la perturbation 
correctement. Plusieurs points d’acquisition sur la perturbation sont donc nécessaires.  
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Toutefois, en régime stationnaire, il est difficile d’explorer toutes les conditions réactionnelles. En 
effet, l’élargissement d’une plage de température ou de pression, par exemple, nécessite un nombre 
d’expérimentations plus important. Afin d’optimiser les temps et les coûts de développement de 
catalyseurs et de procédés catalytiques, la tendance est de plus en plus orientée vers la diminution 
du nombre d’essais expérimentaux. C’est dans ce cadre que l’expérimentation en régime transitoire 
peut être une alternative puisqu’elle permet d’avoir plus d’informations dans un intervalle de temps 
équivalent [9]. 
 Approche transitoire 
I.2.2.1 Mode opératoire 
Le régime transitoire consiste à perturber un paramètre d’état (température, pression, 
concentration…) d’un système réactionnel en réalisant, le plus souvent, des pulses, des échelons ou 
bien des oscillations [10]. Il faut que le paramètre changé ait un impact sur l’équilibre du système 
[10]. La Figure I-2 permet d’illustrer ces différentes perturbations dans le cas de changement de 
concentration. 
 
Figure I-2 : Illustration des différentes perturbations applicables sur la concentration d’un réactif. 
Un avantage non négligeable de la réalisation de ces perturbations est que lors d’une manipulation, 
plusieurs conditions opératoires peuvent être explorées [7]. En effet, lors d’oscillations périodiques 
de concentration, le test est directement réalisé sur une plage de concentration. En régime 
permanent, il aurait été nécessaire de réaliser plusieurs manipulations différentes pour pouvoir 
couvrir la même plage de concentration.  
Cependant, l’instauration d’un régime transitoire nécessite l’ajout de nouveaux équipements par 
rapport au régime stationnaire. En effet, il faut se doter d’un appareil ou d’un système de contrôle 
permettant de générer un stimulus (pulse, échelon ou bien oscillations) [7]. De plus, il est nécessaire 
d’avoir un système d’analyse rapide, c’est-à-dire que le temps d’acquisition doit être suffisamment 
faible pour pouvoir observer les réponses des variations générées. Une autre solution consiste à 
utiliser une boucle d’échantillonnage.  
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Plusieurs méthodes de génération de perturbations sont expliquées ci-dessous.  
Génération d’un signal de type « pulse » 
Plusieurs systèmes en régime transitoire ont été développés. Le TAP (Temporal Analysis of Product) 
permet par exemple la génération de pulses dans un réacteur sous vide (pression : 20-200Pa [7]). Les 
pulses réalisés comprennent une faible quantité de molécules (1015 molécules [7]), ainsi le taux de 
couverture des sites actifs reste faible. Par conséquent, la surface du catalyseur est faiblement 
perturbée par les pulses. Un des inconvénients du TAP est que le réacteur est sous vide. Dans ces 
conditions, il est difficile d’extrapoler les résultats obtenus aux conditions du procédé [11]. 
Néanmoins, cette faible pression permet aussi un transport des molécules uniquement par diffusion 
de Knudsen ce qui permet de s’affranchir des limitations de transport externe.  
Génération d’un signal de type « échelon » 
Le SSITKA (Steady-State Isotopic Transient Kinetics Analysis) est une méthode qui consiste à réaliser 
des échelons entre un réactif et son isotope. C’est un système permettant de travailler en régime 
permanent tout en faisant varier la fraction molaire d’isotopes/réactifs lors de la manipulation. 
 
 
Figure I-3 : Schéma simplifié du SSITKA [12]  
 (*) : isotope 
La Figure I-3 montre le principe de 
fonctionnement du SSITKA [12]. Dans un 
premier temps, le composé R est ajouté en 
entrée de réacteur. Puis, à un instant t donné, 
un basculement entre le réactif et son isotope 
est réalisé. Par conséquent, le composé R est 
envoyé vers l’évent et c’est l’isotope du 
composé R (soit R*) qui est ajouté au réacteur.  
Dans les deux lignes contenant R et R*, les débit, pression et température restent identiques. Par 
conséquent, au niveau de la réaction, un régime stationnaire est maintenu. C’est la composition en 
isotopes dans le réacteur qui change.  
Le SSITKA fonctionne de manière isobare et isotherme. Durant la mise en place de l’échelon, les 
concentrations en réactifs et en produits doivent demeurer inchangées. Lors de la réaction, un gaz 
inerte est utilisé avec le réactif principal ou avec l’isotope (ou encore un gaz inerte avec le réactif et 
un autre gaz inerte avec le réactif sous forme d’isotope). Cet inerte, utilisé comme traceur, permet 
de calculer le temps de passage du gaz dans le réacteur [12]. La comparaison entre le temps de 
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passage de l’inerte et celui du produit de réaction marqué permet ensuite de calculer le nombre de 
sites actifs occupés par le produit, et/ou les constantes cinétiques de la réaction. Il faut pour cela 
attendre le régime stationnaire, réaliser l’échelon puis attendre à nouveau que l’équilibre soit atteint. 
Ensuite, ce sont les différences entre les aires des réactifs/produits et celle du traceur qui permettent 
d’estimer les constantes cinétiques.  
Le SSITKA est très utilisé pour déterminer des mécanismes de réaction mais aussi pour extraire les 
constantes cinétiques des différentes étapes élémentaires. L’estimation des constantes cinétiques 
passe en premier lieu par la détermination d’un modèle d’étapes élémentaires. Il est ensuite 
nécessaire d’ajuster ce modèle aux courbes obtenues à partir des manipulations réalisées sur le 
SSITKA. Cependant, dans ce cas il faut faire attention aux propriétés des isotopes utilisés. Par 
exemple, entre H2 et D2, les masses molaires des isotopes sont différentes. Par conséquent, lors du 
basculement les conditions stationnaires ne sont pas respectées. La vitesse de la réaction et les 
concentrations de surface changent lors de l’échange isotopique. Ce sont des phénomènes auxquels 
il faut prêter une grande attention lors de l’estimation de paramètres cinétiques.  
Un des inconvénients de la méthode SSITKA est l’utilisation d’isotopes. En effet, ces composés sont 
souvent assez chers. De plus, les isotopes souhaités n’existent pas forcément ce qui limite le domaine 
d’application de la méthode. L'analyse des isotopes n'est pas toujours très simple, surtout en 
spectrométrie de masse directe où les différents produits peuvent avoir la même fraction m/z. Dans 
ce cas, il faut passer par une analyse GC-MS, qui demande un stockage des échantillons à analyser, 
car cette analyse est trop lente. Ceci complique considérablement le dispositif expérimental.  
Dans cette partie, seule la méthode SSITKA est présentée. Cependant l’introduction d’échelons sans 
la présence d’isotopes est aussi possible. C’est une technique qui est par exemple utilisée par Dekker 
et al. [5]. 
Génération d’un signal de type « oscillations périodiques » 
Une autre méthode permettant de fonctionner en régime transitoire est la réalisation d’oscillations 
périodiques. Cette méthode a été introduite par Naphtali et Polinski [13] puis développée par Yasuda 
et al. [14]. C’est une technique qui est très largement utilisée en automatisme et contrôle de 
procédés, mais encore peu utilisée dans le domaine de la catalyse, et plus particulièrement dans 
l’estimation de constantes cinétiques. C’est aussi une méthode qui peut être utilisée afin d’étudier 
des réactions dans lesquelles un paramètre est instable ou bien afin d’étudier des modifications de 
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performance (conversion/sélectivité) sur une réaction lors de l’introduction des réactifs sous forme 
de signaux périodiques.  
 
Le principe de cette méthode est l’instauration de la perturbation d’un paramètre d’état dans un 
système réactionnel sous la forme d’oscillations périodiques. Ces oscillations peuvent être générées 
par des variations de concentration, de pression ou encore de température. La réponse de la 
perturbation se traduit par un décalage de phase et/ou un changement du gain.  
 
Figure I-4 : Observation du décalage de phase φ et du gain H entre l’entrée 
du CO gaz et le CO adsorbé à la surface du catalyseur en fonction du temps 
[15]. 
La Figure I-4 illustre les phénomènes de 
décalage de phase et de gain, 
respectivement φ et H obtenu par Li et 
al. [15]. 
Dans leur étude, l’adsorption et la 
désorption du CO sur un catalyseur 
Pt/SiO2 est étudié. Une comparaison 
entre le signal périodique imposé en 
entrée de la phase gaz et le taux de 
couverture en CO est analysé. 
Le décalage observé correspond notamment au temps d’adsorption/désorption. Par conséquent, les 
paramètres cinétiques d’adsorption/désorption sont la conséquence de ce décalage de phase. En 
analysant ce décalage de phase et le gain, il est possible de remonter aux paramètres cinétiques. 
Cependant, expérimentalement, le gain et le décalage de phase ne sont pas toujours observés 
comme mentionné par Li et al. Le gain et la phase peuvent être déterminés en : 
- Comparant l’entrée et la sortie du réacteur.  
- Comparant un traceur (non adsorbé sur le catalyseur) et les réactifs/produits. Le traceur sert 
dans ce cas à simuler l’hydrodynamique dans le réacteur.  
- Comparant l’entrée d’un réactif et l’espèce adsorbée de ce même réactif comme illustré 
précédemment. 
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Ces comparaisons doivent prendre en compte le temps de séjour dans le réacteur pour ne pas 
impacter le gain et le décalage de phase par l’hydrodynamique qui pourrait entacher l’estimation des 
paramètres cinétiques 
Afin de pouvoir estimer la cinétique d’une réaction, la méthodologie proposée est de réaliser une 
analyse fréquentielle. Ainsi, la fréquence des signaux est variée, et sur la plage de fréquence utilisée, 
les évolutions du décalage de phase et du gain sont étudiées. A partir des tendances obtenues, il sera 
possible d’obtenir des informations sur la cinétique de la réaction.  
Les travaux de Hartfelder et al. [16], montrent 
le décalage de phase et le changement de 
gain obtenus entre l’entrée et la sortie d’un 
réacteur en fonction de la fréquence. Une 
illustration de ces phénomènes est en Figure 
I-5 dans le cas d’un seul type de sites actifs à 
la surface du catalyseur. Quand la fréquence 
angulaire est augmentée, il est observé un 
décalage de phase et une diminution 
d’amplitude. Ces deux figures sont très 
intéressantes et montrent les deux 
phénomènes que l’on souhaite observer lors 
d’une analyse fréquentielle. 
 
Figure I-5 : Résultats théoriques de la partie imaginaire 
obtenus par l’Équation I-4 avec un K de 1 rad.s-1. Graphique 
en haut : entrée ; graphique en bas : sortie [16].  
De plus, la tendance semble montrer que plus la fréquence est élevée, plus l’effet sur la sortie du 
réacteur est visible. On remarque en effet, sur le graphique de sortie (en bas) un changement net de 
la partie imaginaire (diminution du gain de 0,5 vers 0 et un décalage plus net sur la phase : signal 
décalé vers la gauche).  
Quels sont les inconvénients des méthodes transitoires ? 
Une des diffcultés du régime transitoire est la nécessité d’avoir un système analytique très rapide 
c’est-à-dire un système dont la période d’aquisition est plus faible que le temps du phénomène 
transitoire. Pour des tests avec des isotopes et avec des réponses rapides, le spectromètre de masse 
est souvent préféré. La chromatographie en phase gazeuse, l’infra-rouge et l’analyse Raman sont 
aussi possibles [7]. Quand la manipulation le permet, des vannes d’échantillonage peuvent aussi être 
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utilisées. La résolution temporelle est alors limitée par le nombre d’échantillons prélevés par la 
boucle. Cider et Schöön [17] proposent une méthode d’analyse permettant d’étudier les cas où un 
analyseur avec une faible fréquence d’aquisition est utilisé.  
 
Figure I-6 : Méthode d’échantillonnage [17] 
Dans cette méthode, plusieurs essais identiques 
sont effectués. Le démarage de l’aquisition est 
réglé à des moments différents de la 
manipulation. Le regroupement des différents 
points d’acquisition permet ensuite de réaliser 
une analyse avec un pas de temps convenable. 
Cependant, cela nécessite d’avoir des expériences très répétables et une activité catalytique stable 
dans le temps. Une illustration de cette méthode est en Figure I-6. Un autre inconvénient de la 
méthode par rapport au régime stationnaire est la mise en place des bilans de matière. Les termes 
d’accumulation sont à prendre en compte dans les simulations. Cela est aussi valable dans le cas des 
bilans de pression et des bilans thermiques.  
I.2.2.2 Quelles sont les informations obtenues ? 
De manière générale, les manipulations en régime transitoire permettent d’obtenir des informations 
plus détaillées sur les vitesses des différentes étapes élémentaires qui composent le schéma 
réactionnel [18]. En effet, dans le cas du régime transitoire, l’approximation de l’état quasi-
stationnaire n’est plus valable et il est donc nécessaire de considérer toutes les étapes élémentaires 
de la réaction. De manière générale, les études en régime transitoire permettent de sensibiliser des 
étapes élémentaires qui ne sont pas vues en régime stationnaire et de mieux comprendre les 
mécanismes réactionnels de certaines réactions complexes [1]. Le régime transitoire peut aussi 
permettre d’obtenir des informations sur le nombre de sites actifs [13]. Cependant, même si les 
informations obtenues par la réalisation d’expériences en régime transitoire sont plus nombreuses, 
la mise au point des manipulations et des modèles pour extraire les données reste compliquée.  
 
Nibbelke et al. [19] ont étudié la réaction d’oxydation du CO en régime transitoire. Dans leur 
manipulation, des basculements périodiques de concentration sont réalisés en entrée de réacteur 
entre un mélange contenant 0,5% d’O2 dans de l’hélium avec un autre mélange contenant 0,5% de 
CO dans de l’hélium. Une illustration de la réalisation de ces basculements est donnée en Figure I-7 
et un exemple de réponse à ces perturbations est montré en Figure I-8.  
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Figure I-7 : Créneaux de CO et O2 dilués dans de l’hélium en 
entrée de réacteur [20] 
 
Figure I-8 : Réponse aux créneaux d’entrée pour une 
fréquence de 0,25Hz et à 433K [20] (Analyse en sortie de 
réacteur) 
Le fait de réaliser des basculements a permis d’obtenir plus d’informations qu’en régime permanent. 
Par exemple, il a pu être mis en évidence que l’oxygène ne peut pas s’adsorber à la surface de sites 
recouverts de CO alors que l’inverse est possible. Un retard dans la production de CO2 et une 
accumulation d’O2 sont en effet constatés à la suite du basculement (Figure I-8). Ce sont ce type 
d’informations qui sont recherchées en régime transitoire. Il faut ensuite trouver un modèle 
cinétique permettant de simuler ces phénomènes.  
 
Afin de déterminer les cinétiques des étapes élémentaires de la réaction, un modèle complet de 
réacteur est réalisé. 
Pour cela, deux types de bilan matière sont réalisés :  
- Un bilan pour chacune des espèces dans la phase gaz 
- Un bilan pour toutes les espèces adsorbées à la surface d’un métal  
L’étude précédemment réalisée par Nibbelke et al. [8] avait permis de sélectionner deux schémas 
réactionnels possibles, à savoir un schéma de type Langmuir-Hinshelwood et un schéma de type Eley-
Rideal. Ces deux schémas réactionnels ont donc été étudiés lors de cette étude en régime transitoire. 
Dans le cas de l’étude en régime permanent, seuls deux paramètres ont été déterminés alors que 
dans l’étude en régime transitoire, treize paramètres ont pu être obtenus.  
Cet exemple résume l’intérêt de l’utilisation du régime transitoire pour l’estimation de paramètres 
cinétiques.  
 
Pour conclure, lors d’expériences en régime transitoire, le temps de manipulation est plus court et 
moins de manipulations sont à réaliser pour couvrir le même domaine d’activité. Surtout, un nombre 
plus important d’informations est obtenu. Plusieurs types de perturbations sont envisageables. La 
sous-partie suivante compare les échelons des oscillations périodiques.  
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I.2.2.3 Comparaison entre les signaux de type « échelons » et les 
« oscillations périodiques » 
Naphatali et Polinski sont les pionniers de la méthode consistant à réaliser des oscillations 
périodiques. Ils utilisent notamment cette méthode dans l’identification du nombre de type de sites 
actifs à la surface d’un catalyseur [13]. Dans leur étude, des oscillations de pression sont réalisées 
pour étudier l’adsorption de l’hydrogène sur un catalyseur de nickel. 
Le modèle mathématique utilisé a pour objectif d’étudier le ratio 
ο௡
ο௡೐೜
 en fonction du temps ou de la 
fréquence d’excitation. Ce ratio représente le rapport de moles adsorbées entre un instant t et l’état 
initial sur la quantité adsorbée à l’équilibre. L’évolution de ce ratio est étudiée à la fois dans le cas 
d’un échelon et dans le cas d’oscillations périodiques.  
Les expressions analytiques obtenues pour l’échelon et les oscillations périodiques sont données par 
les Équation I-2 et Équation I-3.  
 Echelon 
Oscillations périodiques 
ο݊
ο݊௘௤
ൌ ͳ െ ݁ିఈ௧ Équation I-2 ο݊ο݊௘௤
ൌ  ߙ
ଶ
ߙଶ ൅ ݓଶ െ ݅
ߙݓ
ߙଶ ൅ ݓଶ Équation I-3 
ߙ étant la constante d’adsorption sur un type de site actif, i l’indice complexe et ݓ la fréquence en 
radian/s.  
La partie imaginaire de l’Équation I-3 présente une propriété intéressante. En effet, dans le cas 
particulier où la fréquence est égale à la constante d’adsorption, l’évolution de la partie imaginaire 
en fonction de la fréquence présente un maximum local. Par conséquent, sur un catalyseur ayant 
plusieurs types de sites actifs, plusieurs maximums locaux peuvent être observés si des oscillations 
périodiques sont réalisées. Ceci ne peut être observé dans le cas d’un échelon. 
Cette propriété est illustrée en Figure I-9 et en Figure I-10. Les courbes obtenues ici sont théoriques. 
Les auteurs font l’hypothèse de deux types de catalyseur ayant chacun deux sites actifs (un où 
l’adsorption est rapide et un autre où l’adsorption est lente). 
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Figure I-9 : Evolution du ratio 
ο࢔
ο࢔ࢋࢗ
 en fonction du temps sur 
deux catalyseurs (1 et 2) sur un système perturbé par un 
échelon. Utilisation de l’Équation I-2. [13] 
 
Figure I-10 : Evolution de la partie imaginaire du ratio 
ο࢔
ο࢔ࢋࢗ
 en 
fonction de la fréquence sur deux types de catalyseur (1 et 2) 
selon l’Équation I-3 et sur un système perturbé par des 
oscillations périodiques [13] 
Dans le cas de l’échelon, Figure I-9, il est très difficile de distinguer les deux courbes obtenues pour 
les deux catalyseurs. La précision de la mesure doit être très importante pour que les deux courbes 
puissent être séparées. De plus, la forme des courbes obtenues ne permet pas de savoir si plusieurs 
sites actifs sont présents.  
Les mêmes catalyseurs sont étudiés, de manière théorique, à partir du tracé de la partie imaginaire 
de l’Équation I-3 en fonction de la fréquence. Dans ce cas (Figure I-10), les courbes sont nettement 
séparées, ce qui permet de différencier les deux catalyseurs. De plus, deux maxima locaux sont 
présents pour des fréquences égales aux constantes d’adsorption imposées par les auteurs. Par 
conséquent, il est possible de pouvoir déterminer directement à partir de ces graphiques le nombre 
de type de sites actifs. La distinction des maxima locaux sur la partie imaginaire montre un réel 
avantage de la méthode utilisant des oscillations périodiques. 
Cependant, dans l’étude réalisée, les constantes d’adsorption des deux sites actifs sont très 
différentes. Il est donc possible que la méthode soit moins adaptée pour des constantes plus proches. 
C’est aussi la conclusion obtenue par Hartfelder et al. [16]. Lors de leur étude, le rapport entre les 
produits obtenus et les réactifs dans le cas d’un catalyseur possédant plusieurs types de sites actifs 
est donné par l’Équation I-4. 
ܫ௣ሺݐሻ
ܫ௥ሺݐሻ
ൌ෍ ௝݊ݓଶ
ܭ௝ଶ
൅ ͳ
െ
݅ݓ ௝݊
ܭ
ݓଶ
ܭ௝ଶ
൅ ͳ
ே
௝ୀ଴
 
 
Équation I-4  
 
Cette équation est identique à celle obtenue par Naphtali et al. [13] mais formalisée dans le cas où 
plusieurs types de sites actifs seraient présents à la surface du catalyseur (avec N, le nombre de sites 
actifs, et j les indices corespondant aux différents sites actifs). 
   17 
Afin de determiner le nombre de sites actifs N et les constantes d’équilibre d’adsorption Kj, la 
méthode des moindres carrés est utilisée. Cependant, plusieurs solutions avec des coefficients de 
determination R2 satisfaisants sont obtenues. Les auteurs supposent que le modèle le plus juste est 
celui avec le moins de sites actifs et pour lequel les sites actifs ont des constantes d’adsorption très 
différentes.  
Ainsi dans les deux cas présentés ici, l’expression du gain est utilisée pour determiner le nombre de 
sites actifs à la surface d’un catalyseur. Cependant, cette méthode peut uniquement donner une 
indication sur le nombre de types de sites actifs présents à la surface du catalyseur. Dans le cas où 
les constantes d’adsorption des sites actifs sont trop proches, le nombre de sites actifs determinés 
par cette méthode risque d’être erroné. La méthode reste cependant plus efficace que la réalisation 
d’échelon qui ne permet pas cette différentiation de type de sites actifs.  
 
Un autre aspect de l’Équation I-3 et l’Équation I-4 est montré en Figure I-11 dans le cas d’un seul type 
de site actif.  
 
Figure I-11 : [16] Partie réelle et imaginaire de l’Équation I-4 
(w : fréquence angulaire ; k : constante cinétique) 
La Figure I-11 présente les tracés des parties 
réelles et imaginaires de l’Équation I-4 en 
fonction de la fréquence angulaire.  
Le tracé de la partie imaginaire est le plus 
intéressant. En effet, la courbe présente un 
minimum pour lequel un décalage de phase ou 
un changement de gain est observé.  
C’est dans ces conditions qu’il faudra se placer lors de la mise en place des tests. Ces trois différents 
modes de fonctionnement sont aussi repris par Silveston et al. [21], Schrieffer et Sinfetl [22], Reyes 
et al. [23] ou encore Eigen [10]. Dans les travaux de Silveston et al. des oscillations en entrée de 
réacteur sont utilisées pour voir l’effet d’une alimentation périodique sur la conversion et la 
sélectivité du réacteur. Par leurs travaux, ils distinguent trois régions fréquentielles :  
 
- La période du signal est identique au temps de relaxation : c’est la période la plus étudiée. 
Une variation de la partie imaginaire est observée. C’est le cas où la partie imaginaire dans la 
Figure I-11 présente un minimum local. Le temps de relaxation est le temps caractéristique 
que met le phénomène observé à se produire.  
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- La période du signal est supérieure au temps de relaxation du système : cela correspond à 
une période longue. Le système fonctionne de façon identique au régime permanent (aussi 
appelé dans ce cas le « quasi steady state ») 
- La période du signal est inférieure au temps de relaxation : cette phase correspond à une 
période courte. Dans ce cas, deux scenarii sont possibles. Pour un réacteur agité (« large 
mixing length »), la variation appliquée sera lissée. Il fonctionne alors comme un réacteur en 
régime permanent pour lequel on applique en entrée la valeur moyenne du paramètre 
modifié. Pour un réacteur non agité, (« small mixing length »), les phénomènes de transport 
ainsi que l’adsorption des réactifs ne sont pas capables de suivre les variations appliquées par 
les conditions périodiques. Le catalyseur, ainsi que la concentration, deviennent alors 
indépendants du temps mais ont souvent des valeurs différentes de celles obtenues en 
régime permanent.  
 
Ces différentes périodes d’étude illustrent le fait qu’il est nécessaire, dans la génération d’oscillations, 
de travailler à des fréquences du même ordre de grandeur que les temps caractéristiques des 
réactions/adsorptions. Si les fréquences sont trop rapides ou trop lentes, aucun décalage entre le 
régime transitoire et le régime permanent ne sera observé. Il est donc nécessaire de réaliser une 
analyse fréquentielle à partir d’un modèle de réacteur pour identifier la plage de fréquence où les 
paramètres seront sensibilisés. 
 Modélisation et interprétation 
 Régime stationnaire  
Une première méthodologie permettant de déterminer la cinétique d’une réaction est l’utilisation de 
lois de puissances (cinétiques d’ordre). Un exemple est présenté lors de l’étude de la réaction 
d’oxydation du CO réalisée par Nibbelke et al. [8]. Sur six schémas réactionnels différents, une étape 
cinétiquement déterminante est sélectionnée. Les expressions des vitesses sont alors développées 
sous la forme :  
ܴ௪ǡ஼଴మ ൌ ܣ௚௟௢௕௔௟݁ݔ݌ ൬
ିாೌ
೒೗೚್ೌ೗
ோ் ൰ ܥேெ݂ሺ ஼ܲைǡ ைܲమሻ [8] Équation I-5 
A chaque manipulation, la conversion est calculée pour différentes pressions partielles en réactifs.  
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La vitesse de production expérimentale, dans le cas de cette étude, s’écrit sous la forme :  
ܴ௪ǡ௜ ൌ െ
௑೔ி೟೚೟௉೔బ
ௐ೎ೌ೟௉೟೚೟
 [8] Équation I-6 
La comparaison entre les manipulations et l’expression analytique de la vitesse pour tous les schémas 
réactionnels permet de déterminer l’énergie d’activation de la réaction ainsi que la constante 
d’Arrhenius. Une comparaison entre les schémas réactionnels et les tests expérimentaux permet 
ensuite de sélectionner le meilleur schéma réactionnel. Cependant, plus le nombre de paramètres à 
estimer est important, plus il est nécessaire d’avoir un nombre élevé de manipulations.  
 
Une autre méthode d’écriture de la cinétique d’une réaction en catalyse hétérogène passe par le 
formalisme de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson. Dans ce cas, les réactions doivent se 
produire entre espèces adsorbées et donnent un produit adsorbé ou non. Ce type d’approche 
suppose qu’il y a une seule étape cinétiquement déterminante (adsorption, réaction de surface, 
désorption) et que les autres sont à l’équilibre [2].
Les hypothèses sur l’utilisation du modèle de Langmuir sont les suivantes :  
- Surface du solide uniforme 
- Une seule molécule par site (monocouche) [2] 
- Pas d’interaction entre les molécules adsorbées [2] 
- Chaleur d’adsorption indépendante du taux de recouvrement de la surface du solide 
- Equilibre entre les molécules adsorbées et libres.  
Le modèle de Langmuir est efficace pour décrire des phénomènes de chimisorption et physisorption 
ayant des faibles taux de couverture et pour lesquels l’hypothèse d’une monocouche est probable. 
Pour des cas de recouvrement plus élevé en physisorption, la théorie BET est plus adéquate. [3] 
Dans le cas où un réactif adsorbé réagit avec un autre réactif non adsorbé, le modèle de Eley-Rideal 
est utilisé.  
 
Une autre méthodologie est l’écriture d’un modèle micro-cinétique. Pour cela, toutes les étapes 
élémentaires d’une réaction sont prises en compte. C’est par exemple le cas de l’étude de la réaction 
de Fischer-Tropsch par Visconti et al. mentionnée précédemment [6]. Dans leur cas, un modèle 
micro-cinétique a été développé. Treize paramètres cinétiques ont été obtenus grâce à la réalisation 
de 46 expériences en régime permanent, à 12 conditions opératoires données. Chaque expérience 
est en plus répétée plusieurs fois pour tester la répétabilité. On remarque clairement ici que le 
nombre de manipulations est très long et que le domaine d’étude couvert est important. De plus, 
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dans l’établissement du modèle micro-cinétique, plus le domaine d’étude est étudié de manière fine 
et plus le modèle sera précis. Il parait donc complexe ici de réduire le nombre de manipulations. Le 
régime transitoire peut donc être utilisé comme alternative.  
 Régime dynamique 
Les études des différents systèmes transitoires ont permis de déterminer que les oscillations 
périodiques étaient un moyen prometteur dans l’estimation de paramètres cinétiques. Par 
conséquent, seul le cas des oscillations périodiques sera étudié ici.  
L’utilisation d’oscillations périodiques, permet par l’analyse du décalage de phase et du changement 
de gain de remonter aux informations cinétiques. L’estimation des paramètres cinétiques peut être 
obtenue par différents moyens. Dans un premier cas, une expression analytique du gain et du 
décalage de phase peut être déterminée à partir d’un modèle simplifié de réacteur. Cependant, cela 
n’est possible que pour des cas simples comme par exemple l’adsorption/désorption d’un réactif. 
Pour des cas plus complexes, il est nécessaire de développer un modèle de réacteur et de le résoudre 
numériquement. Ceci est illustré dans la partie suivante. 
I.3.2.1 Développement d’une expression analytique pour le gain et le 
déphasage 
Le développement d’expressions analytiques correspondant au décalage de phase et au changement 
de gain a notamment été développé par Arthur Nievergeld [24] ainsi que Li et al. [15]. Dans les deux 
cas, les expressions développées correspondent à un cas sans limitation de transfert interne et 
externe et à l’adsorption moléculaire d’un seul composé. Dans le cas de Nievergeld, une comparaison 
est réalisée sur une espèce entre son entrée et sa sortie du réacteur. Dans le cas de Li et al., une 
comparaison est réalisée entre l’entrée gaz d’un réactif et ce réactif adsorbé à la surface du 
catalyseur. Par conséquent, les expressions analytiques obtenues pour le décalage de phase et le gain 
sont différentes mais les méthodologies employées sont similaires.  
La méthodologie utilisée est présentée rapidement dans cette partie. Les calculs seront repris plus 
en détail en partie III.3.1 puisque d’autres cas d’application seront développés. Le cas de Nievergeld 
en réacteur piston est expliqué ici car il correspond plus à notre application. La méthode de Li et al. 
est très similaire mais appliquée à un réacteur batch. Dans son étude Nievergeld développe le cas de 
l’adsorption moléculaire d’un composé A sans limitation de transfert externe et interne. Les 
phénomènes de dispersion axiale ne sont pas pris en compte. 
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Dans les deux cas, de petites perturbations sont réalisées pour pouvoir linéariser le système autour 
de son point de fonctionnement. Cela rend l’exploitation mathématique des résultats plus facile à 
traiter. 
 
Des bilans matières sont réalisés sur la phase gaz ainsi que sur les sites actifs à la surface du catalyseur 
(Équation I-7 et Équation I-8).  
డ஼ಲ
డ௧ ൌ െݒ
డ஼ಲ
డ௭ െ ܥேெሺ݇ଵܥ஺ߠכ െ ݇ିଵߠ஺ሻ dans le cas du réacteur piston Équation I-7 
ௗఏಲ
ௗ௧ ൌ ݇ଵܥ஺ߠכ െ ݇ିଵߠ஺  Équation I-8 
La concentration de l’espèce A dans le gaz et le taux de recouvrement du catalyseur en espèce A sont 
exprimés par ces mêmes variables à l’état stationnaire auxquelles est additionnée un terme de 
perturbation (de manière identique à Naphtali et Polinski [13]), tel que montré par l’Équation I-9 et 
l’Équation I-10.  
ܥ஺ሺݖǡ ݐሻ ൌ ܥ஺௦௦ ൅ οܥ஺ሺݖǡ ݐሻ Équation I-9 
ߠ஺ሺݖǡ ݐሻ ൌ ߠ஺௦௦ ൅ οߠ஺ሺݖǡ ݐሻ Équation I-10 
Ces deux expressions de la concentration et du taux de recouvrement sont remplacées dans les bilans 
matières. Les termes enοଶ sont négligés puisque les perturbations sont de faibles amplitudes. Une 
transformée de Laplace est ensuite utilisée afin d’exprimer le gain et le décalage de phase. 
L’utilisation de notations complexes pour décrire les oscillations a permis d’exprimer le gain et le 
décalage de phase (l’Équation I-11 et l’Équation I-12). 
หܪ෩ሺݓሻห ൌ ටܽ௜ଶሺݓሻ ൅ ෨ܾ௜ଶሺݓሻ [25] 
Équation I-11  
߶ ൌ  ቄ௕೔ሺ௪ሻ௔೔ሺ௪ሻቅ [25] 
Équation I-12  
෤ܽ௜ሺݓሻ est la partie réelle et ෨ܾ௜ሺݓሻ la partie imaginaire 
Les expressions obtenues par Nievergeld dans le cas du réacteur piston sont dans le Tableau I-1. 
Tableau I-1 : Expression du décalage de phase et du gain dans le cas d’une adsorption moléculaire dans le cas d’un réacteur piston 
[24] et dans le cas où il n’y a pas de limitation interne et externe. 
߶ ൌ െ ்ೃ௪൫ଵା஼ಿಾ௞షభ௞భ భ்
మା௪మ భ்మ൯
ଵା௪మ భ்మ
  
Équation I-13 
 
ȁܪሺݓሻȁ ൌ ݁
ቆି்ೃ భ்
య஼ಿಾ௞షభ௞భ௪మ
ଵା௪మ భ்మ
ቇ
 
Équation I-14 
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 ଵܶ ൌ 
ͳ
݇ଵܥ஺௦௦ ൅ ݇ିଵ
 ଶܶ ൌ
ͳ
ͳ
ோܶ
൅ ܥேெ݇ଵ݇ିଵ ଵܶ
 
Les expressions obtenues montrent que le gain et la phase dépendent des constantes d’adsorption 
et de désorption mais aussi du temps de séjour dans le réacteur ainsi que du nombre de sites actifs 
à la surface du catalyseur. Ainsi pour un catalyseur avec peu de sites actifs, l’hydrodynamique sera 
prédominante. Afin d’augmenter le décalage de phase, il faudra donc avoir un catalyseur avec un 
nombre de sites actifs important. 
Les évolutions du décalage de phase et du gain obtenus par Nievergeld dans le cas d’une adsorption 
moléculaire sont illustrées en Figure I-12. 
 
Figure I-12 : Evolution du gain et du décalage de phase dans un réacteur parfaitement agité (CSTR) et dans le cas d’un piston 
(PFR) dans le cas d’une adsorption moléculaire [24] 
Dans son étude, Nievergeld a aussi déterminé les expressions analytiques du décalage de phase et 
du gain dans un réacteur continu parfaitement agité. Cette analyse n’est pas présentée ici puisque 
comme le montre l’évolution du décalage de phase en fonction de la fréquence dans la Figure I-12, 
la fréquence a peu d’influence sur le décalage de phase. De plus, l’analyse de sensibilité a montré 
que dans les conditions testées par Nievergeld, le réacteur parfaitement agité est peu sensible. Le 
gain ne varie pas lorsque la cinétique de la réaction est changée. Il en est de même pour le décalage 
de phase.  
Dans le cas du PFR, il est possible de constater sur la Figure I-12 que dans le cas d’une adsorption 
moléculaire d’un seul constituant, le gain est peu perturbé pour des fréquences faibles. En revanche, 
une relation linéaire entre le décalage de phase et la fréquence est observée. Dans ce cas, c’est plus 
sur le décalage de phase que devront se porter les études d’adsorption moléculaire. A noter que 
cette étude a été réalisée sur un type de réacteur avec une taille donnée et sur un type de catalyseur. 
Il est possible qu’en changeant ces paramètres, le gain ait plus d’influence.  
Certaines conditions opératoires sont aussi à éviter lors des manipulations. Lors de ses travaux, Eigen 
[10] étudie la méthode des oscillations périodiques sur une réaction en milieu aqueux. Les équations 
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obtenues sont donc différentes que celle en catalyse hétérogène : gaz/solide. Cependant, il définit 
que pour ݓ ൌ ͳ ߬Τ  l’amplitude du signal approche de zéro (avec ߬  le temps caractéristique de la 
réaction et ݓ la fréquence angulaire). Il faut donc faire attention aux conditions opératoires dans 
lesquelles on se place avant de commencer les manipulations. 
Dans le cas de Li, Wilcox et Gonzalez [15], une partie expérimentale sur l’adsorption du CO sur un 
catalyseur platine supporté sur silice est traitée. Contrairement à Nievergeld qui définit le décalage 
de phase entre l’entrée et la sortie d’un réactif, Li et al. étudient l’écart entre l’entrée du CO sous 
forme gazeuse et le CO adsorbé à la surface du catalyseur. Cette dernière mesure se fait grâce à une 
cellule infra-rouge in-situ. Dans le cas de l’infra-rouge, le volume de la cellule est faible de manière à 
minimiser le temps de séjour des produits dans la cellule [26] (1,5cm3 pour un temps de résidence de 
1 seconde pour un débit de 100mL/min). Il est nécessaire d’avoir un temps de renouvellement des 
fluides dans la cellule le plus faible possible de manière à pouvoir détecter les oscillations en sortie. 
Un spectromètre de masse quadripolaire est couplé à l’infra-rouge de manière à analyser la phase 
gazeuse. De même que dans le cas de Nievergeld, les expressions du gain et du décalage de phase 
sont des fonctions des constantes d’adsorption, de désorption et de paramètres d’entrée connus. 
Par conséquent, de manière théorique, la résolution d’un système à deux équations permettra 
d’obtenir les valeurs des constantes d’adsorption et de désorption.  
Lors de cette étude, il n’a pas été possible de déterminer la valeur de la constante de désorption du 
fait de sa faible valeur. Elle est donc difficile à extraire précisément des courbes expérimentales. Il 
faudrait baisser la température de manière significative pour pouvoir déterminer cette constante. 
Mais les appareils utilisés ne le permettent pas. 
 L’inconvénient de cette méthode est qu’elle n’est valable que dans des cas simples. En effet, pour 
des cas plus complexes, comme par exemple une réaction incluant plusieurs étapes avec plusieurs 
composés, les équations sont trop complexes pour pouvoir estimer de manière analytique le gain et 
le décalage de phase. Un autre système de résolution du modèle de réacteur devra donc être utilisé.  
I.3.2.2 Résolution numérique 
Dans les travaux de Garayhi et de Keil [11], le régime transitoire est étudié dans le but de pouvoir 
déterminer les constantes cinétiques d’une réaction ainsi que, dans la limite du possible, son 
mécanisme réactionnel. Les auteurs étudient la combustion du méthane. Dans leurs expériences, 
l’entrée du système est un système dynamique représenté par un signal sinusoïdal. Lors des 
manipulations, les débits de méthane et de diazote sont en opposition de phase de manière à garder 
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un débit constant. Par conséquent, une augmentation du débit de diazote est accompagnée par une 
diminution du débit de méthane. Un réacteur parfaitement agité est utilisé pour les manipulations 
et la mise en place du simulateur. Les auteurs étudient plusieurs cas. Dans le cas le plus complet, un 
modèle de réacteur est utilisé en prenant en compte les phénomènes de limitation interne et 
externe. Un bilan thermique concernant le gradient de température à l’intérieur de la particule est 
aussi pris en compte. Dans leur étude, les auteurs ont développé deux analyses afin de calculer les 
paramètres cinétiques de leur réaction. La première méthodologie fait l’hypothèse d’un système 
linéaire. Cette première étape leur permet de faire une première estimation des paramètres 
cinétiques. Ensuite, un modèle non linéaire a été développé afin de valider les constantes cinétiques 
précédemment obtenues. Leur réacteur est supposé isotherme et isobare. Les phénomènes de 
limitation de transfert interne et externe sont négligés. Dans ce cas, la phase gaz ainsi que la surface 
du catalyseur sont modélisées par deux équations différentielles ordinaires. Afin de déterminer la 
cinétique de leur relation, les auteurs résolvent numériquement leur système d’ODE. Puis une 
transformé de Fourrier est réalisée sur les profils de concentration dans le temps. Une minimisation 
de la fonction objectif est ensuite réalisée entre les coefficients de Fourier obtenus par le modèle et 
les expériences. Seuls les coefficients à l’ordre 0 et 1 sont utilisés ici. Le décalage de phase n’est pas 
étudié ici, seule l’amplitude du signal est observée.  
Un autre modèle prenant en compte les effets thermiques, les effets de limitations aux transferts 
externe et interne sont pris en compte. Dans ces deux modèles de réacteur, les étapes élémentaires 
de la réaction suivent un mécanisme de type Langmuir-Hinshelwood. 
 Conclusion  
L’étude bibliographique précédemment réalisée permet de mettre en évidence les différences entre 
les expérimentations en régime transitoire et en régime permanent.  
En régime permanent, l'estimation des paramètres cinétiques est souvent restreinte à l'étape 
limitante. Dans cette bibliographie, l'exemple de l'oxydation du CO avec un catalyseur contenant du 
platine montre que 78 expériences stationnaires ont permis d'estimer seulement 2 paramètres. En 
revanche, une étude cinétique transitoire pour la même réaction a permis d’obtenir un schéma 
réactionnel plus détaillé et l'estimation de 13 paramètres. La cinétique transitoire semble donc mieux 
adaptée pour le développement d'un modèle micro-cinétique, qui contient généralement plusieurs 
étapes élémentaires. 
Plusieurs méthodes transitoires existent avec chacune leurs avantages et inconvénients. Parmi ces 
méthodes, l'application des oscillations périodiques semble la plus prometteuse. Elle peut en effet 
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être appliquée dans des conditions proches de celles du procédé étudié sans avoir recours à des 
isotopes coûteux. Cependant, c’est une méthode très peu utilisée pour établir des schémas 
cinétiques. Dans des cas simples, la variation de fréquence des oscillations et son analyse par une 
expression algébrique peut donner les informations recherchées, comme le nombre de sites 
d'adsorption ou des constantes cinétiques. Par contre, une modélisation complète de 
l'hydrodynamique et de la cinétique sera nécessaire. Pour cela un outil d'intégration numérique des 
différents bilans est indispensable. Une analyse fréquentielle permet alors de trouver 
numériquement le déphasage et le gain qui dépendent des paramètres d’adsorption/désorption, des 
paramètres cinétiques, du transport diffusionnel,….. Cette analyse fréquentielle est réalisée pour 
différentes fréquences d’excitation. 
En même temps, un montage expérimental pour les expériences transitoires devra être développé 
et validé. L'étude bibliographique a donné des pistes pour la conception de ce montage, par exemple 
pour le type d'analyse, la fréquence des oscillations ou encore le type de réacteur à utiliser.  
L’état de l’art permet donc de déterminer la méthodologie suivante pour le déroulement de la thèse.  
 Méthodologie 
Afin de mettre en place cette méthodologie, la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène a 
été choisie. Par conséquent, une étude bibliographique de cette réaction est réalisée afin de 
déterminer le mécanisme réactionnel le plus probable ainsi que les vitesses de réaction associées. 
Cette cinétique sera introduite dans un modèle de réacteur prenant en compte la dynamique des 
différents phénomènes physiques. Des ajustements seront ensuite réalisés en fonction des 
manipulations réalisées ainsi que des conditions opératoires testées.  
 
Dans un premier temps, un ajustement du banc de manipulation sera nécessaire afin de pouvoir 
générer des oscillations périodiques et de pouvoir les analyser. De plus, une distribution de temps de 
séjour (DTS) sera réalisée sur le banc de manipulation afin de pouvoir caractériser l’hydrodynamique 
du système. Ces manipulations seront utilisées afin d’identifier les volumes morts, le retard des 
appareils mais aussi pour caractériser le catalyseur (diffusion effective, coefficient de transfert 
externe gaz/solide).  
 
Une fois la DTS réalisée, il sera possible d’effectuer les premiers essais en régime transitoire en 
conditions réactionnelles. Afin de tester le bon fonctionnement du banc de manipulation et de la 
méthode, des premiers cas d’adsorption seront testés. Dans un premier temps, des manipulations 
   26 
sur un catalyseur possédant un nombre de sites actifs important seront effectuées afin de bien 
observer le décalage de phase. Puis le catalyseur de palladium (peu chargé) sera utilisé. De plus, un 
modèle numérique devra être mis en place afin de calculer le gain et le décalage de phase. Ces 
premiers tests permettront aussi de valider ce code. 
 
Un fois le modèle validé sur un cas simple d’application, la réaction d’hydrogénation sélective de 
l’acétylène sera étudiée. Pour cela une étude bibliographique centrée sur le mécanisme réactionnel 
et la cinétique de la réaction doit être effectuée. Des manipulations en stationnaires seront aussi 
réalisées afin de déterminer une première cinétique de la réaction. Ensuite le banc de manipulation 
sera utilisé afin d’étudier la réaction en régime dynamique. La comparaison entre le modèle 
stationnaire et les manipulations en transitoire devra ensuite permettre de valider le schéma 
d’étapes élémentaires mais aussi de voir si les manipulations en transitoire permettent d’affiner le 
premier modèle cinétique proposé.  
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II Réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène 
La réaction étudiée lors de cette thèse est l’hydrogénation sélective de l’acétylène. Cette réaction a 
été choisie car elle a l’avantage de ne mettre en présence que peu d’espèces et se déroule 
uniquement en phase gaz.  
La thèse réalisée repose sur l’utilisation d’un modèle micro-cinétique, c’est-à-dire que la réaction 
sera décomposée en une séquence d’étapes élémentaires [27]. Toutes les étapes réactionnelles sont 
prises en compte quelles que soient leurs vitesses. Dans un premier temps, une étude 
bibliographique permettant d’identifier les étapes élémentaires de la réaction et si possible les 
vitesses des différentes étapes est réalisée. Ces informations seront ensuite utilisées dans le modèle 
de réacteur. Les expérimentations permettront ensuite de confirmer le modèle cinétique ou alors 
d’ajuster le modèle en fonction des conditions opératoires choisies et des résultats obtenus.  
 Contexte industriel et conditions opératoires 
Les produits principaux en sortie d’un vapocraqueur sont le méthane, l’éthylène, l’éthane, le 
propylène, le butadiène, ainsi qu’une coupe d’essence (benzène majoritaire) et du fuel. Leurs 
quantités varient selon la charge du vapocraqueur (naphta, éthane…). L’éthylène est généralement 
le produit principal, avec un pourcentage massique toujours supérieur à 30%. En sortie du 
vapocraqueur, la coupe C2 non étêtée est composée majoritairement d’éthylène, d'éthane, 
d’hydrogène et de méthane mais aussi d’acétylène et de CO en plus faible quantité. La purification 
de la coupe C2 est donc nécessaire pour obtenir un éthylène pur aux spécifications requises pour son 
utilisation comme charge de base pour l’industrie chimique. 
 
L’éthylène est un précurseur majeur pour la production de polymères. On retrouve par exemple 
l’éthylène dans la synthèse du polyéthylène, du chlorure de vinyle, de l’éthylbenzène, ou encore de 
l’oxyde d’éthylène. Le marché de l’éthylène est très important avec une production mondiale de 140 
millions de tonnes par an (2014), essentiellement produit par les vapocraqueurs. Pour la 
polymérisation, l’éthylène doit être pur. Sa principale purification provient de l’élimination sélective 
de l’acétylène qui est présent à une teneur de 0.8% à 2% pds. dans la charge. Au cours de cette 
réaction, l’éthylène présent ne doit pas être hydrogéné en éthane pour ne pas diminuer le rendement 
en éthylène. On vise ainsi une hydrogénation sélective de traces d’acétylène dans un excès 
d’hydrogène. La fraction maximale d’acétylène autorisée dans une coupe éthylène est de 5ppm vol. 
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pour la norme Chemical Grade et de 1ppm mol. pour la norme Polymer Grade. En effet, l’acétylène 
est un poison pour le catalyseur de Ziegler-Natta qui est utilisé dans la polymérisation de l’éthylène.  
 
Industriellement, il existe deux types de procédés d’hydrogénation sélective de l’acétylène qui 
dépendent de la position du procédé d’hydrogénation dans le processus de séparation des 
différentes coupes issues du vapocraqueur. Ces deux configurations sont appelées front-end et tail-
end [28].  
Dans le cas du procédé front-end, le réacteur d’hydrogénation sélective de l’acétylène est situé avant 
le déméthaniseur. Par conséquent, le flux d’alimentation du réacteur d’hydrogénation de l’acétylène 
est riche en H2 (10-35%mol) mais aussi en CH4 (20%mol) et CO (0,01-0,2%mol).  
En revanche, dans la configuration tail-end, le réacteur d’hydrogénation sélective de l’acétylène est 
situé à la suite du de-éthaniseur. Le flux d’entrée est donc majoritairement constitué de C2. Un ajout 
d’hydrogène est alors réalisé dans des conditions stœchiométriques par rapport à l’acétylène dans le 
réacteur d’hydrogénation.  
Au niveau mondial, il existe environ 250 unités d’hydrogénation sélective de l’acétylène dont 70% en 
configuration tail-end et 30% en configuration front-end [29]. 
 
La composition des flux d’alimentation standard de l’hydrogénation sélective de l’acétylène dans les 
configurations tail-end et front-end sont récapitulées dans le Tableau II-1. 
Tableau II-1 : Flux d’alimentation standard de la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène en configurations front-end et 
tail-end [28].  
 
 
Au cours de la réaction d’hydrogénation sélective, l’acétylène est hydrogéné en éthylène, ce dernier 
pouvant même être hydrogéné en éthane. La formation d’oligomères ܥସା , issus de réactions de 
polymérisation d’intermédiaires oléfiniques est également observée. L’excès de H2 dans la 
configuration front-end permet de diminuer la formation de ܥସା. Par conséquent, un dépôt moins 
important de composés carbonés se forme à la surface du catalyseur. La désactivation du catalyseur 
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est donc faible dans cette configuration front-end. Cependant, l’excès de H2 a aussi l’inconvénient de 
diminuer la sélectivité de la réaction. En effet, la fraction en acétylène diminuant, l’hydrogène en 
excès peut participer à l’hydrogénation de l’éthylène. Le risque d’emballement thermique est aussi 
plus important.  
En revanche, dans la configuration tail-end, la sélectivité de la réaction est mieux contrôlée. Par 
contre, des ܥସା sont formés en plus grande quantité qu’en configuration front-end, nécessitant une 
régénération du catalyseur plus régulière.  
 
Les conditions opératoires changent significativement entre les configurations tail-end et front-end. 
Par conséquent, il est possible que les mécanismes réactionnels et/ou les vitesses des différentes 
étapes élémentaires soient différentes entre les deux configurations. Lors de cette thèse, des 
conditions proches de la configuration tail-end seront plus particulièrement étudiées.  
 
Industriellement, les conditions opératoires décrites par Borodzinski et Bond [30] concernant la 
réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène, en condition Tail-end, sont les suivantes :  
- Réactifs en phase gaz 
- Pression comprise entre 20 et 25 bars  
- Température de l’ordre de 333-353K 
- GHSV entre 2000-12000h-1 
Généralement, trois réacteurs adiabatiques en série sont utilisés sur le procédé. Deux des réacteurs 
fonctionnent en continu, et le troisième réacteur est utilisé afin de régénérer le catalyseur. Les 
réactions d’hydrogénation étant exothermiques, les gaz sont refroidis avant d’entrer dans les 
différents réacteurs.  
En configuration de tail-end, du CO peut être ajouté au mélange réactionnel afin d’améliorer la 
sélectivité de la réaction [31]. 
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 Mécanisme réactionnel 
 Réaction 
 
Figure II-1 : Hydrogénation sélective de l’acétylène : schéma réactionnel proposé par Borodzinski et Bond [28] 
L’hydrogénation sélective de l’acétylène conduit à la transformation de l’acétylène en éthylène. 
L’éthylène s’hydrogène aussi en éthane. La complexité de l’hydrogénation sélective de l’acétylène 
réside dans l’obtention de la fraction d’acétylène la plus faible possible en sortie de réacteur tout en 
hydrogénant le moins possible d’éthylène. Un schéma réactionnel global de la réaction est décrit en 
Figure II-1. Une réaction parasite conduisant à la formation de C4+ peut aussi avoir lieu et il est admis 
que les oligomères ne sont formés que par l’acétylène. Les études de Sheridan, rapportées par 
Borodzinski et Bond [28] montrent que la production de composés C4, C6 et C8 diminue quand la 
pression partielle d’hydrogène augmente. 
Les réactions sont exothermiques, les enthalpies de ces réactions sont présentées dans le Tableau 
II-2. 
 Tableau II-2 : Hydrogénation sélective de l’acétylène : enthalpies des réactions  
Réaction Enthalpies [32] 
ܥଶܪଶ ൅ ܪଶ ՜ ܥଶܪସ οܪଶଽ଼௄ ൌ െͳ͹ʹܯܬǤ ݇݉݋݈ିଵ 
ܥଶܪସ ൅ ܪଶ ՜ ܥଶܪ଺ οܪଶଽ଼௄ ൌ െͳ͵͹ܯܬǤ ݇݉݋݈ିଵ 
ܥଶܪଶ ൅ ʹܪଶ ՜ ܥଶܪ଺ οܪଶଽ଼௄ ൌ െ͵ͲͻܯܬǤ ݇݉݋݈ିଵ  
Ordre de grandeur : οܪுଶ
௔ௗ௦௢௥௣௧௜௢௡ ൌ ʹͶ െ ͳͳͲ݇ܬǤ ݇݉݋݈ିଵ 
L’énergie d’activation de l’hydrogénation de l’acétylène est de 50-60 kJ.mol-1. Cette valeur est plus 
grande que celle correspondant à l’hydrogénation de l’éthylène. 
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 Etapes élémentaires 
Industriellement, les catalyseurs utilisés dans la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène 
sont des catalyseurs contenant du palladium généralement promu (Ag) supporté sur alumine de 
basse surface. D’autres métaux tels que le nickel, le cuivre ou encore l’or ont aussi été testés. 
Cependant, le palladium présente l’avantage d’avoir une grande sélectivité, mais aussi une forte 
activité, ce qui permet d’imprégner uniquement de petites quantités de palladium sur le catalyseur 
(<0,1%pds) [28]. Lors de cette thèse, un catalyseur de palladium supporté sur une alumine alpha sera 
étudié.  
De nombreuses études ont été réalisées sur l’hydrogénation sélective de l’acétylène. Les premières 
études réalisées ne prenaient en compte qu’un seul type de sites actifs [33] [34]. Cependant, depuis 
quelques années, de plus en plus d’auteurs s’accordent sur la présence de deux types de sites actifs 
à la surface du catalyseur au palladium [30].  
 
En effet, lors de leur étude cinétique de la réaction, Borodzinski et Cybulski [35] observent les 
phénomènes suivants : 
- Pas ou très peu d’effet de la pression partielle en C2H4 sur le ratio rC2H2/PH2 (vitesse de 
formation de C2H2 sur la pression partielle de H2) 
- Pas ou très peu d’effet de la pression partielle en C2H4 sur le ratio rC4/PH2 (vitesse de formation 
des composés C4 sur la pression partielle de H2) 
Ces deux résultats montrent que la pression partielle en C2H4 n’a pas d’influence sur la consommation 
du C2H2 et la formation des C4. Borodzinski et Cybulski en déduisent que le taux de recouvrement des 
sites catalytiques par C2H4 est très faible.  
Cependant, ils observent aussi que la pression partielle en C2H4 a une influence sur le ratio rC2H6/PH2 
pour des pressions partielles supérieures à 20kPa. Cela montre que le taux de recouvrement des sites 
par l’éthylène est important. Ce résultat est en contradiction avec le résultat précèdent. Borodzinski 
et Cybulski en déduisent la présence d’au moins deux types de sites actifs à la surface du catalyseur 
qu’ils appellent A et E. A est un site de petite taille alors que E est un site plus large. 
 
Les différentes formes d’acétylène et d’éthylène adsorbées et observées par IR ont été relevées par 
Bos et Westerterp [32] et sont illustrées en Figure II-2 et Figure II-3. Une adsorption moléculaire et 
dissociative de l’acétylène et de l’éthylène est possible.  
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Figure II-2 : Différentes formes d’acétylène adsorbé à la 
surface du catalyseur [32] 
 
Figure II-3 : Différentes formes d’éthylène adsorbé à la surface 
du catalyseur [32] 
Dans la littérature, deux hypothèses sur les espèces adsorbées ont été trouvées. Dans un premier 
temps Borodzinski et Cybulski [36] supposent que l’acétylène s’adsorbe en configuration vinylidène. 
Cette adsorption se fait de manière perpendiculaire à la surface du catalyseur. L’éthylène en 
revanche s’adsorberait sous la forme d’un complexe π parallèle à la surface du catalyseur. Les deux 
espèces adsorbées ont des tailles différentes, l’espèce vinylidène prend moins de place que le 
complexe π. Cela pourrait expliquer pourquoi l’éthylène ne peut que s’adsorber que sur les sites E 
qui sont de grande taille, la configuration π étant de taille trop importante pour pouvoir accéder aux 
sites A. Cependant, dans une review plus récente, Borodzinski et Bond [30] avancent d’autres 
arguments et proposent une adsorption de l’acétylène en configuration π.  
Les dimensions des espèces de l’acétylène et de l’éthylène sous forme de complexe π sont en Figure 
II-4. 
 
Figure II-4 : Taille de l’acétylène et de l’éthylène en 
configuration π [30] 
Dans cette configuration sous forme de complexe π, la 
largeur de l’éthylène adsorbé est plus grande que celle de 
l’acétylène expliquant également pourquoi l’éthylène ne 
s’adsorbe pas sur les sites actifs de types A. 
Ainsi sur les sites A, la compétition entre l’acétylène et l’éthylène est géométrique. En revanche, sur 
les sites E, un effet thermodynamique est à prendre en compte. L’adsorption de l’acétylène est plus 
forte que celle de l’éthylène sur le palladium.  
Les mécanismes réactionnels proposés par Borodzinski et Cybulski [36] et par Borodzinski et Bond 
[30] sont en Figure II-5 et Figure II-6.  
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Figure II-5 : Mécanisme réactionnel proposé par Borodzinski 
et Cybulski [35] ࣐ correspond aux sites actifs de type A, ε aux 
sites actifs de type E et γ correspond à la surface de 
palladium recouverte irréversiblement de dépôts carbonés.  
 
Figure II-6 : Mécanisme réactionnel proposé par Borodzinski et 
Bond [30] α correspond aux sites actifs de type A, ε aux sites actifs 
de type E et γ correspond à la surface de palladium recouverte 
irréversiblement de dépôts carbonés. 
Les deux mécanismes présentés ici sont très similaires à l’exception de la forme de l’acétylène 
adsorbé à la suite de l’étape 4 comme expliqué précédemment. 
Ainsi, deux types de sites actifs A et E seraient présents à la surface du catalyseur. Ces deux types de 
sites actifs sont créés soit à la synthèse du catalyseurs (contrôle de la taille, ajout de dopant pour les 
catalyseurs bimétalliques), soit par des dépôts carbonés à la surface du catalyseur durant l’activation 
de la réaction qui conduiraient à la formation d’une phase de carbure de palladium, diluant ainsi les 
sites métalliques.  
Sur le site A, à la suite de l’adsorption de l’acétylène (étape 4) en complexe π ( [30]) ou sous forme 
vinylidène [36], la réaction avec un hydrogène libre conduit à la configuration vinyl (étape 5). La 
réaction avec un deuxième H libre conduit à la formation de l’éthylène (étape 3 et 6) ou alors à la 
configuration ethylidène (étape 7). Dans ce dernier cas, de l’éthane voire des oligomères sont formés.  
Sur le site E, les oligomères et de l’éthane sont formés. 
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Les molécules d’hydrogène réagissant avec ces composés proviendraient soit d’hydrogène adsorbé 
à la surface des sites actifs A et E, soit d’hydrogène provenant des composés carbonés situés à la 
surface du catalyseur à la proximité du site actif.  
 Cinétique 
Plusieurs modèles cinétiques ont été développés. Celui correspondant au mécanisme précédement 
décrit et obtenu par Borodzinski et Cybulski [36] est décrit ici.  
Dans l’élaboration du modèle cinétique, le site actif A est séparé en deux types de sites A1 et A2. La 
création de ces deux sites permet de prendre en compte séparement la réaction de l’acétylène et de 
H* sur le site A1 (étape 6 sur la Figure II-5) et la réaction entre l’acétylène et le H* transféré depuis 
les dépôts carbonés sur le site A2 (étape 3 sur la Figure II-5).  
 
Le modèle cinétique développé par Borodzinski et Cybulski est reporté dans le Tableau II-3.  
Tableau II-3 : Cinétique de la réaction par Borodzinski et Cybulski [35] 
ݎ௖మுల ൌ 
݇ଶᇱ ஼ܲమுర ுܲమ
൫ͳ ൅ ܭ஼మுమா ஼ܲమுమ ൅ ܭ஼మுరா ஼ܲమுర൯
ଶ ൅
݇ଵᇱ ஼ܲమுమ ுܲమଶ
൫ͳ ൅ ܭ஼మுమ஺ ஼ܲమுమ൯
ଷ Équation II-1 
 
ݎ௖మுమ ൌ 
݇ଷᇱ ஼ܲమுమ
ͳ ൅ ܭ஼మுమ஺ ஼ܲమுమ
൅
݇ସᇱ ஼ܲమுమ ுܲమ
൫ͳ ൅ ܭ஼మுమ஺ ஼ܲమுమ൯
ଶ ൅
ʹ݇ହᇱ ஼ܲమுమଶ ுܲమ ൅ ݇ଵᇱ ஼ܲమுమ ுܲమଶ
൫ͳ ൅ ܭ஼మுమ஺ ஼ܲమுమ൯
ଷ  Équation II-2 
 
ݎ஼ర ൌ 
݇ହᇱ ஼ܲమுమଶ ுܲమ
൫ͳ ൅ ܭ஼మுమ஺ ஼ܲమுమ൯
ଷ Équation II-3 
Le terme de réaction correspondant à la production d’éthane est décrit par l’addition de deux termes 
de réaction dans l’Équation II-1. Cela correspond aux réactions 8 et 15 en Figure II-5 sur le site A et 
sur le site E.  
De même, la consommation de l’acétylène se fait sur trois sites A1, A2 et E. Cela est bien retrouvé 
dans l’Équation II-2. 
Enfin, la production de C4 ne se fait que par une réaction entre les deux sites A et E. 
Les conditions opératoires utilisées lors des manipulations sont les suivantes [35] :  
- Température : 343K 
- Pression partielle H2 : 0,55 – 0,78 kPa 
- Pression partielle C2H2 : 0,0035 – 0,078 kPa 
- Pression partielle C2H4 : 0,047 – 40 kPa 
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Les valeurs des paramètres cinétiques de ce modèle sont regroupées dans le Tableau II-4.  
Tableau II-4 : Valeurs des paramètres cinétiques du modèle développé par Borodzinski et Cybulski [35] 
 
Le modèle cinétique développé ici est très détaillé et trois sites actifs sont utilisés afin de bien simuler 
les résulats. En fonction des conditions opératoires utilisées lors de nos manipulations et des résultats 
obtenus, ce modèle pourra être modifié.  
 Etude de la réaction en régime transitoire 
Quelques études de la réaction d’hydrogénation de l’acétylène en régime transitoire ont déjà été 
réalisées. Cider et Schöön [37] [31] ont notamment étudié l’impact de pulses de CO et d’acétylène. 
L’énergie d’adsorption du CO est plus faible que celle de l’acétylène mais est plus importante que 
celle de l’éthylène. Cette différence d’énergie explique son utilisation industrielle comme agent 
sélectivant de la réaction. Par conséquent, des pulses d’acétylène devraient désorber le CO, et des 
pulses de CO devraient désorber l’éthylène.  
Le schéma simplifié du banc de manipulation utilisé par Cider et Schöön est en Figure II-7. Le régime 
transitoire est induit par des pulses en entrée du réacteur. Une DTS permet de montrer que le 
réacteur se comporte comme un réacteur idéal.  
 
Figure II-7 : Banc de manipulation utilisé par Cider et Schöön [37] 
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Figure II-8 : Cider et Schöön [37] : Réalisation d’un pulse 
d’acétylène puis addition de CO pendant 2h 
Lors de leur étude, un pulse d’acétylène puis un 
ajout de CO sont successivement réalisés en 
entrée de réacteur. Le flux d’entrée est 
composé d’éthylène et de H2 (Figure II-8). 
A la suite du pulse d’acétylène, il est constaté 
une rapide augmentation de la quantité 
d’éthylène et d’éthane en sortie du réacteur 
puis un retour aux conditions initiales très 
rapide.  
 
Cela montre une adsorption, désorption et réaction de surface très rapides. A la suite de l’ajout 
continu de CO pendant 2h, il est observé une diminution de la quantité d’éthylène hydrogéné mais 
cette quantité n’est jamais nulle. Quand l’ajout de CO est arrêté, le système met un certain temps à 
reprendre les mêmes niveaux de fonctionnement qu’avant le pulse (2,5h). Cela montre que la 
désorption du CO est un processus long. La manipulation confirme aussi qu’un pulse de CO a pour 
effet une inhibition sur la réaction d’hydrogénation de l’éthylène.  
Ce type de manipulation en régime transitoire permet de mettre en évidence des vitesses 
d’adsorption/désorption. Suite à l’ajout d’un pulse de C2H2, la réponse du système est très rapide 
alors qu’un ajout de CO induit une réponse beaucoup plus lente du système. Ainsi, l’expérimentation 
en transitoire permet de mettre en évidence les réactions les plus lentes/rapides.  
Un autre aspect intéressant des manipulations réalisées est le remplacement de l’éthylène par du 
propène. En effet, durant la réaction d’hydrogénation de l’acétylène, il est difficile de savoir si 
l’éthane formé provient de l’éthylène déjà présent dans le mélange réactionnel initial ou bien s’il 
provient de l’acétylène hydrogéné. Le remplacement de l’éthylène par du propène permet de 
discerner ces deux possibilités. 
La Figure II-9 montre les résultats obtenus par Cider et Schöön [37] suite à une manipulation où un 
pulse d’acétylène est réalisé dans un mélange composé de C3H6, H2 et CO.  
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Figure II-9 : Cider et Schöön, manipulation 2 remplacement de 
l’éthylène par du propène [37] 
D’après les auteurs, l’éthane est formé en très 
faible quantité lors de cette expérience. Les 
résultats montrent la formation de propane à 
la suite du pulse d’acétylène et une diminution 
de la quantité de propène dans le mélange. 
Cela montre que l’éthane produit dans le 
graphique de la Figure II-9 est produit par 
l’éthylène et non pas l’acétylène.  
Ce remplacement de l’éthylène par du propène pourra être utilisé lors des manipulations afin de 
discerner des étapes réactionnelles. Cela ne pourra cependant pas être utilisé pour définir des 
vitesses de réaction puisque le propène et d’éthylène ne s’adsorbent pas et ne réagissent pas aux 
mêmes vitesses.  
 Conclusion 
Le mécanisme sélectionné pour la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène par un catalyseur 
Pd/Al2O3 prend en compte deux sites actifs différents. Un premier site actif A sur lequel s’adsorbe 
l’acétylène et un site actif E sur lequel s’adsorbent compétitivement l’acétylène et l’éthylène. Sur ce 
mécanisme réactionnel, Borodzinski et Cybulski [35] ont identifié les différentes étapes élémentaires 
ainsi que les vitesses globales de production/consommation du C2H2, C2H4 et C2H6.  
Au vue de la méthodologie précédemment expliquée, ces étapes élémentaires seront réutilisées dans 
le code. Des manipulations en stationnaire seront réalisées afin d’avoir une première estimation des 
paramètres micro-cinétiques de ces étapes. Un ajustement des étapes proposées pourra être réalisé 
si besoin. Des manipulations en transitoire seront ensuite réalisées. Elles devraient permettre 
d’affiner le modèle micro-cinétique précédemment développé.  
Cependant, cette estimation paramétrique ne peut se faire sans une bonne compréhension de 
l’hydrodynamique du banc de manipulation et sans un code adéquat de réacteur. La partie suivante 
décrit les outils développés pour modéliser le banc de manipulation en transitoire.  
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III Présentation du banc de manipulation et développement du modèle de réacteur 
Les parties précédentes ont permis de définir le type de manipulations à réaliser lors de cette thèse. 
Dans un premier temps, une étude cinétique de la réaction d’hydrogénation de l’acétylène en régime 
stationnaire sera réalisée afin d’avoir une première estimation des paramètres cinétiques des étapes 
élémentaires de la réaction. Ensuite, une étude de la réaction en régime transitoire sera réalisée afin 
de confirmer/préciser ces paramètres. Une comparaison entre les informations obtenues par les 
deux méthodologies sera effectuée. Le régime transitoire sera obtenu en imposant des oscillations 
périodiques de concentration en entrée du réacteur.  
Le régime dynamique est utilisé afin de rechercher des paramètres cinétiques correspondant à la 
réaction étudiée. Afin d’obtenir une cinétique intrinsèque, une distribution de temps de séjour devra 
être réalisée afin de bien différencier l’hydrodynamique de la cinétique. Un modèle de réacteur 
dynamique devra donc être mis en place. De plus, afin de pouvoir suivre l’évolution des composants 
au cours de la réaction, un système analytique rapide et capable de différencier les différents 
produits de la réaction devra être mis en place. Un système permettant de réaliser des oscillations 
de concentration devra aussi être installé sur le banc de manipulation.  
Pour finir, la méthode de génération d’oscillations périodiques repose sur l’étude du gain et du 
déphasage des signaux. Ce sont deux informations qui ne sont pas données par un modèle de 
réacteur classique en dynamique. Par conséquent, une méthodologie d’analyse fréquentielle 
permettant d’obtenir ces deux paramètres devra être mise en place.  
 Description du banc de manipulation 
 Montage expérimental 
Le schéma de la Figure III-1 représente le montage expérimental. Le banc de manipulation est 
simplifié pour éviter les volumes morts. Deux circuits sont utilisés (notés circuit 1 et 2 sur la figure). 
Deux vannes quatre voies permettent de faire les liens entre ces deux circuits. Une rotation d’une 
vanne quatre voies permet de changer la configuration du banc de manipulation. Cela permet de 
court-circuiter le réacteur si besoin. Ainsi, la composition du mélange peut être connue sans réaction 
et avec réaction. Sur les deux circuits sont disposés six débitmètres massiques permettant le mélange 
de gaz. Selon les tests réalisés, tous les débitmètres ne sont pas nécessairement utilisés.  
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Figure III-1 : Schéma du banc de manipulation 
 
Le réacteur est chauffé par un four ou un bain thermostaté. Sur chacun des deux circuits, deux des 
six débitmètres massiques sont contrôlés par un signal 0-5V généré par un logiciel informatique 
(LabView). Ce sont ces débitmètres qui permettent de générer des oscillations. Le logiciel est fait de 
telle façon qu’il est possible de faire fonctionner ces débitmètres en stationnaire et en dynamique. 
Par conséquent, pour les manipulations, les débitmètres seront utilisés en stationnaire jusqu’à 
obtention de l’équilibre, puis les oscillations seront réalisées. Le logiciel permet de plus de spécifier 
la fréquence des oscillations, le nombre d’oscillations souhaité et l’amplitude de ces oscillations. Les 
oscillations générées sont en opposition de phase. Cela permet de conserver un débit volumique 
constant dans le réacteur et dans les lignes. Une pression constante peut ainsi être maintenue.  
L’analyse en ligne est réalisée par un spectromètre de masse quadripolaire et/ou un infrarouge dont 
les spécificités seront détaillées dans la partie suivante.  
 Analyses des composés de la réaction 
Lors de l’étude en régime dynamique, il est nécessaire d’avoir un analyseur possédant une fréquence 
d’acquisition très élevée. En effet, plus l’intervalle de temps entre deux acquisitions est petit et plus 
les évolutions des perturbations seront détectées avec précision. Prenons par exemple le cas 
présenté en Figure III-2. Un signal de fréquence 0,3Hz sous la forme d’une fonction cosinus est tracé 
(période de 3,4 secondes). Deux temps de détection du signal ont été choisis pour tracer ce même 
signal. Avec un temps de détection de 0,2 seconde, le signal est précis et représente bien les 
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oscillations. Avec un temps de détection plus important (1,5 seconde), le signal est coupé. Les 
oscillations normalement périodiques et de mêmes amplitudes sont mal représentées. Il est alors 
difficile de déterminer l’amplitude et la fréquence du signal. C’est pour cela qu’il convient, en régime 
dynamique, d’utiliser des analyseurs très rapides ayant une fréquence d’acquisition d’un ordre de 
grandeur plus grand que la fréquence de la perturbation étudiée.  
 
Figure III-2 : Evolution d’un signal arbitraire périodique de fréquence 0.3Hz pour deux temps d'acquisition. 
Cependant, afin d’obtenir une haute fréquence d’acquisition sur l’analyseur, il est souvent nécessaire 
d’avoir une résolution plus faible. Un compromis entre la vitesse d’acquisition et la précision de 
l’analyse sera donc recherché. 
III.1.2.1 Analyse par spectrométrie de masse 
Sur le banc utilisé, un spectromètre de masse quadripolaire est utilisé (IPC 400 – INFICON). Un temps 
de séjour de 8ms par fragment est programmé. Les meilleures fréquences d’acquisition de ce 
spectromètre de masse sont de 5 à 10Hz, ce qui correspond à 5-10 points par seconde. Cette 
fréquence dépend du nombre de fragment m/z que l’on souhaite obtenir et du rapport signal sur 
bruit désiré. Cette fréquence d’acquisition permet d’enregistrer des oscillations à basse fréquence 
(inférieure à 1Hz). Cependant, en spectrométrie de masse, la quantification en acétylène, éthylène 
et éthane est complexe en raison du recoupement de la majorité de leurs fragments m/z. Ce 
problème est illustré par la Figure III-3. 
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Figure III-3 : Comparaison entre les pics m/z de l’acétylène, éthylène et éthane en spectrométrie de masse. [38] [39] [40] 
(Bibliothèque NIST) 
Les fragments m/z, obtenus en spectrométrie de masse (bibliothèque NIST) de la Figure III-3, 
montrent un recoupement entre l’acétylène, l’éthylène et l’éthane sur la quasi-totalité des fragments 
m/z. Des tests en régime stationnaire ont quand même été mis en place afin de savoir si dans les 
conditions réactionnelles voulues, une différenciation entre l’acétylène, l’éthylène et l’éthane était 
possible. Cette étude est présentée en Figure III-4. Un premier test sans réaction (dans le by-pass) 
est comparé au test dans le réacteur. 
Figure III-4 : Analyse par spectrométrie de masse des produits de la réaction d’hydrogénation de l’acétylène.  
Composition d’entrée : 4,0%mol C2H2 ; 77,3%mol C2H4 ; 5,0%mol H2 ; 13,7%mol d’argon, four à 87°C, 1g de catalyseur Pd/Al2O3 à 
0,05%pds sous forme de billes (En rouge : analyse en sortie de by-pass ; et en bleu : analyse en sortie de réacteur) Débit total : 
160mL.min-1 
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Comme le montre la Figure III-4, la sensibilité du spectromètre n’est pas suffisante. La consommation 
de l’hydrogène est visible (pic m/z à 2). Cependant, malgré une consommation de la moitié de 
l’hydrogène, aucun effet n’est visible sur la consommation d’acétylène. Sur le pic m/z à 30, un 
changement entre le by-pass et la réaction est visible. Il est sans doute lié à la production d’éthylène 
et également à la production d’éthane. Cependant cette détection est dans la limite de sensibilité de 
l’appareil. Les consommations d’acétylène/éthylène/éthane ne seront donc pas quantifiables. Un 
autre système analytique devra donc être utilisé. Le fragment m/z à 40 correspond à l’argon.  
III.1.2.2 Analyse infrarouge 
Afin de pouvoir détecter les consommations/productions de l’acétylène/éthylène/éthane, des tests 
sur un analyseur infrarouge classique ont été réalisés (Bruker Tensor 27 FT-IR, trajet optique 10cm // 
volume de la cellule 25mL). La Figure III-5 présente les spectres infra-rouges théoriques de 
l’acétylène, de l’éthylène et de l’éthane. 
 
Figure III-5 : Comparaison entre les pics de l’acétylène, éthylène et éthane en spectrométrie infra-rouge [41] [40] et [42] 
(Bibliothèque NIST) 
Un léger recoupement des pics est observé mais une analyse est sans doute possible sur des parties 
de spectre et sur des signaux isolés. La même manipulation d’hydrogénation de l’acétylène que celle 
réalisée et analysée par spectrométrie de masse a été réalisée. L’analyse infrarouge est en Figure 
III-6. 
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Figure III-6 : Analyse par Infrarouge des produits de la réaction d’hydrogénation de l’acétylène.  
(Composition d’entrée identique à la Figure III-4 : 4,0%mol C2H2, 77,3%mol C2H4, 5,0%mol H2, 13,7%mol d’argon, four à 87°C, 1g de 
catalyseur Pd/Al2O3 à 0,05%w sous forme de billes) Débit total : 160mL.min-1 
Les résultats de la manipulation (Figure III-6) montrent qu’il est possible d’observer par analyse 
infrarouge la consommation d’acétylène, comme illustré sur le zoom correspondant à une longueur 
d’onde comprise entre 660 cm-1 et 815 cm-1. Il est aussi possible de détecter cette consommation sur 
les pics 1249-1406 cm-1 et 3206-3361 cm-1. La formation d’éthane est aussi visible (en faible quantité) 
pour une longueur d’onde comprise entre 2906 et 2696 cm-1. 
Par conséquent, l’analyse infrarouge est une analyse intéressante pour l’étude de l’hydrogénation 
sélective de l’acétylène. Lors d’une utilisation standard d’un spectromètre infrarouge, des cellules à 
gaz de volumes importants sont utilisées. ThermoFisher propose par exemple classiquement des 
cellules de 2 mètres et 10 mètres de volume respectif 200mL et 2L [43]. Ce type de cellule est adapté 
pour des études en régime stationnaire. Cependant, dans le cas d’étude en régime dynamique, il faut 
que le temps de renouvellement de la cellule soit inférieur au temps caractéristique de la 
perturbation réalisée.  
Le Tableau III-1 présente une estimation des temps de passage dans des cellules infrarouge présentes 
dans le commerce. 
Tableau III-1 : Estimation des temps de passage dans différentes cellule à gaz infrarouge pour un débit de 200mL/min 
Cellule Cellule de 2m Cellule de 10m 
Volume de la cellule 2.10-4 m3 2.10-3 m3 
Temps de séjour dans la cellule  60 secondes 600 secondes 
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Les temps de passage dans les cellules commerciales (2m et 10m) sont trop élevés. Il sera impossible 
de suivre des perturbations dont la période est inférieure à respectivement 60 et 600 secondes (pour 
un débit en entrée de 200mL/min). Dans ces cellules, il faudrait donc un débit beaucoup trop 
important pour pouvoir espérer une utilisation en régime dynamique. En effet, en utilisant une 
fréquence d’oscillation de 0,1Hz (ce qui est la plus petite fréquence utilisée dans notre cas), la période 
d’une oscillation est de 10 secondes. Cela est déjà trop rapide pour être détecté par une cellule de 
2m. Ces deux types de cellule ne sont donc pas adaptés à notre étude.  
 
Par conséquent, un infrarouge sur mesure a été réalisé par ThermoFisher pour notre banc de 
manipulation. Cet équipement est doté d’une cellule sous forme d’un « light pipe ». Le volume à 
l’intérieur de la cellule est très faible : 15cm de longueur pour un diamètre de 1mm (120μL) ce qui 
permet d’avoir une fréquence de renouvellement du gaz très importante. Un schéma simplifié du 
light pipe est en Figure III-7. 
 
Figure III-7 : Schéma simplifié du light-pipe 
Un mode d’acquisition très rapide (High speed real time) est de plus utilisé afin d’avoir une fréquence 
d’acquisition importante. Dans ce mode, la fréquence d’acquisition pour l’analyse d’un composé avec 
une résolution de 8cm-1 est de l’ordre de 50Hz. Le temps de séjour dans la cellule est dans le Tableau 
III-2.  
Tableau III-2 : Estimation du temps de passage dans le light-pipe toujours pour un débit de 200mL/min 
Cellule Cellule light-pipe 
Volume de la cellule 11,8.10-6 m3 
Temps de séjour dans la cellule  36 ms 
L’analyseur infrarouge utilisé est montré en Figure III-8.  
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Figure III-8 : Photo de l’infrarouge light pipe 
Le temps de passage dans le light-pipe est suffisamment faible pour pouvoir enregistrer des 
perturbations dont la période caractéristique est inférieure à 36ms (pour des débits de 200mL/min). 
Par conséquent, la génération de signaux de fréquence comprise entre 0,1Hz et 2Hz peut être réalisée 
sur le banc car le temps de réponse du light-pipe est plus court que la période des oscillations 
(périodes respectives de 10s et 0,5s). 
 
Un autre paramètre qu’il faut prendre en compte lors de l’analyse est la fréquence d’acquisition de 
l’analyseur. En effet, si le temps de séjour dans la cellule infrarouge doit être le plus faible possible, 
il faut aussi que la fréquence de l’analyseur permette de suivre la perturbation. Afin de détecter au 
mieux les oscillations, il est souhaitable d’avoir une grande fréquence d’acquisition. Dans notre cas, 
cela se fait par l’acquisition d’un unique scan (un scan contenant toutes les informations énergétiques 
sur toutes les fréquences produites par l’infrarouge). Or plus le nombre de scan est élevé, meilleure 
est la précision de l’analyse. Cela permet aussi de réduire le bruit de fond. Cependant, cela prend 
aussi plus de temps, ce qui n’est ici pas souhaitable. Par conséquent, dans notre méthode, un seul 
scan est réalisé. Afin d’augmenter la vitesse d’acquisition, il est aussi possible de jouer sur la 
résolution de l’analyse. De même, plus la résolution est grande et plus le temps d’analyse est 
important. Dans notre cas, on travaille en mélangeant quatre gaz qui sont assez bien séparés. On 
peut donc se permettre d’avoir une résolution de 8cm-1. La Figure III-9 montre un pic comprenant 
l’acétylène et l’éthylène pour différentes résolutions.  
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Figure III-9: Spectre infrarouge d’un mélange de 1.2% C2H2, ≈23% C2H4 à 1 cm-1, 4 cm-1, 8 cm-1 
Afin de connaitre les proportions en éthylène, éthane et acétylène dans le mélange réactionnel, des 
calibrations ont été réalisées pour différentes concentrations en réactifs. La configuration « tail-end » 
est utilisée lors de l’étude de la réaction d’hydrogénation de l’acétylène. Par conséquent, la 
calibration a été faite sur des plages de concentration proches de ces conditions. Le logiciel TQ 
Analyst (version 9) a été utilisé pour cette calibration. Une méthode « Partial least square » a été 
employée pour une longueur de signal constant.  
Les incertitudes sur les mesures dues à la calibration sont regroupées dans le Tableau III-3.  
Tableau III-3 : Incertitudes de l’analyse infrarouge sur les composés de la réaction étudiée.  
Composé Incertitude pour une résolution de 8cm-1 
C2H2 ±0.013 %mol 
C2H4 ±0.30 %mol 
C2H6 ±0.06 %mol 
CF4 ±0.12 %mol 
Pour d’autres études loin des conditions « tail-end », d’autres calibrations ont été réalisées. Les 
ordres de grandeurs des incertitudes sont proches.  
Sur l’infrarouge, il n’est pas possible de détecter tous les gaz. Il sera par exemple impossible de suivre 
l’hydrogène, l’argon et l’azote. Par conséquent, le spectromètre de masse pourra être utilisé en 
complément bien qu’il ne permette pas de suivre toutes les fréquences souhaitées comme cela est 
montré dans la partie suivante.  
 Influence du système analytique sur les oscillations 
Les éléments présents sur le banc de manipulation peuvent contribuer à atténuer l’amplitude des 
signaux. Des tests ont été réalisés afin de connaitre l’influence des systèmes analytiques sur les 
oscillations. Pour cela, l’infrarouge et le spectromètre de masse sont utilisés en série sur le banc de 
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manipulation. La Figure III-10 montre les résultats obtenus pour deux tests de composition identique 
à 0,1 et 0,6Hz analysés par la spectrométrie de masse et par l’infrarouge.  
 
Figure III-10 : Evolution de la fraction molaire en C2H4 pour des fréquences de 0,1Hz et 0,6Hz analysée par infrarouge et 
spectrométrie de masse. 
Pour une fréquence de 0,1Hz les signaux des deux analyses se superposent. Cependant, pour une 
fréquence de 0,6Hz, une forte diminution du signal de sortie analysé par le spectromètre de masse 
est observée, ce qui rend impossible le suivi du signal. En effet, seule une faible fraction du débit 
(environ 15 ml/min quel que soit le débit total utilisé) est pompée à travers un capillaire de 1,5m 
(diamètre interne de 100 μm) puis passe au travers d’un orifice de 25 μm pour rejoindre la chambre 
sous vide du spectromètre. La pression chute fortement (de 1 bar à 10-5 mbar). La filtration du signal 
appliqué aux oscillations lors d’analyse à trop haute fréquence est attribuée à ce prélèvement de gaz 
et au trajet effectué pour être analysé. 
A l‘inverse, dans le cas de l’infrarouge, tout le débit circule dans la cellule qui est à une pression 
similaire à celle du banc de manipulation. L’amplitude diminue légèrement par rapport au test à 0,1Hz 
mais il est toujours possible de suivre les oscillations. 
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 Modélisation du banc de manipulation 
La partie précédente a permis de décrire le banc de manipulation et le système analytique utilisé afin 
de suivre l’évolution des composés de la réaction au cours du temps. Une fois que les manipulations 
seront réalisées, un modèle de réacteur devra être utilisé afin d’extraire les données des 
manipulations. La partie suivante décrit la modélisation mise en place. Ce modèle sera aussi utilisé 
pour caractériser l’hydrodynamique du circuit. 
 Mise en place du modèle 
Comme énoncé précédemment, les éléments du banc de manipulation peuvent avoir un impact sur 
le signal de sortie. Par conséquent, le modèle doit prendre en compte le système depuis la sortie des 
débitmètres jusqu’au système d’analyse. Le modèle du banc a été réalisé en décrivant le système par 
une combinaison de plusieurs types d’éléments :  
- Des lignes 
- Des nœuds  
- Le réacteur 
Le Tableau III-4 résume les différents types de fonctions utilisées pour décrire les connexions dans le 
système. Chaque connexion est décrite par une fonction dans le modèle.  
Tableau III-4 : Type de connexions créées pour le modèle du banc 
 
La Figure III-11 montre la transcription d’un exemple de système réactionnel en une succession 
d’éléments pris en compte dans le modèle.  
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Figure III-11 : En haut : exemple d’un schéma simplifié de banc, en bas : transcription en éléments pris en compte par le modèle.  
Chaque ligne est caractérisée par un diamètre et une longueur. Deux lignes connectées mais de 
diamètre différent seront donc simulées par deux lignes différentes comme les lignes 3, 4 et 5 de la 
Figure III-11. 
 Bilans matières 
La partie suivante décrit les bilans matières dans chacun des éléments du modèle. Ils sont écrits en 
transitoire c'est-à-dire que les termes d’accumulations sont pris en compte.  
Pour les lignes: 
Pour modéliser les lignes du banc, un modèle « Piston + Dispersion axiale » a été utilisé (Équation 
III-1). Le flux d’entrée est composé d’un flux convectif et d’un flux dispersif.  
Bilan massique pour chaque composé :  
߲ܥ
߲ݐ ൌ െݒ௦௚
߲ܥ
߲ݖ ൅ ܦ௔௫
߲ଶܥ
߲ݖଶ  
Équation III-1  
L’écoulement dans les tubes est laminaire. La corrélation de Arris [44] a été utilisée pour calculer les 
coefficients de dispersion axiale dans les tubes. Un rappel de cette corrélation est donné en Équation 
III-2. 
ܦ ൌ ܦ௠ ൅ 
ݒଶ݀௧ଶ
ͳͻʹܦ௠
 Équation III-2 
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Bilan matière dans le réacteur : 
 
Figure III-12 : Schéma des différentes phases à prendre en 
compte lors de la réalisation du bilan matière 
Les bilans matières doivent être réalisés pour 
chaque espèce, dans les trois phases:  
- gaz  
- film 
- réseau poreux du grain de catalyseur 
Le réacteur est supposé isotherme. Les limitations de transfert interne et externe sont prises en 
compte.  
Bilan matière des constituants i dans la phase gaz :  
Hypothèses :  
- ܦ௔௫௚  est indépendant de la longueur du réacteur z  
- ߝ௚ est pris comme une moyenne de la porosité du lit catalytique sur l’axe z. 
 
Dans la phase gaz, les composés sont transportés par convection mais aussi par le rétromélange. Les 
entrées et les sorties de ce bilan matière prennent donc en compte ces deux phénomènes. Le terme 
source du bilan prend en compte le transfert de la phase gaz vers le film caractérisé par un coefficient 
de transfert gaz/solide ݇௚௦ et une force motrice (différence de concentration de l’espèce en phase 
gaz et celle à la surface du solide). Ce bilan matière est réalisé pour chaque composé (noté i). 
L’équation bilan décrivant la phase gaz est donnée par l’Équation III-3. 
ߝ௚
߲ܥ௜
௚
߲ݐ ൌ ܦ௔௫
௚ ߝ௚
߲ଶܥ௜
௚
߲ݖଶ െ
߲൫ݒ௦௚ܥ௜
௚൯
߲ݖ െ
݇௚௦ሺͳ െ ߝ௚ሻ൫ܥ௜
௚ െ ܥ௜௦൯
ܮ௖
 Équation III-3 
Le bilan matière présenté en Équation III-3 doit respecter l’équation d’état suivante : σ୧
୥ ൌ  ௉೟ୖ୘ 
En sommant l’Équation III-3 pour toutes les espèces et en introduisant l’équation d’état, une Équation 
III-4 est obtenue décrivant la variation de la vitesse superficielle du gaz. 
߲ ቀݒ௦௚ܶ ቁ
߲ݖ ൌ ܦ௔௫
௚ ߝ௚
߲ଶ ቀͳܶቁ
߲ݖଶ െ
ܴ
௧ܲ௢௧
෍
݇௚௦ߝ௦൫ܥ௜
௚ െ ܥ௜௦൯
ܮ௖௜
 Équation III-4 
Le coefficient de transfert externe est déterminé par le nombre de Sherwood estimé par la 
corrélation de Yoshida (Équation III-6) [45] . 
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Pour ܴ݁ ൐ ͳͻͲ : ݄ܵ ൌ Ͳǡͻͺ͵ܴ݁଴Ǥହଽܵܿଵ ଷΤ  
Pour ܴ݁ ൏ ͳͻͲ : ݄ܵ ൌ ͳǤ͸͸ܴ݁଴Ǥସଽܵܿଵ ଷΤ  
Équation III-5 
L’utilisation du nombre de Sherwood dans l’estimation du coefficient de transfert gaz/solide 
nécessite la détermination du coefficient de diffusion moléculaire binaire. Pour cela, la corrélation 
de Fuller a été utilisée [46].  
Le terme de dispersion axiale dans le réacteur est déterminé par le nombre de Peclet. La corrélation 
de Gunn est utilisée pour calculer ce nombre [45]. 
Bilan matière des composés i dans le film : 
Le terme source dans le film comprend le transfert des réactifs entre la phase gaz et le film déjà 
mentionné dans le bilan matière de la phase gaz. Un autre terme source correspondant au transport 
diffusif des espèces du film vers la couche interne du grain en surface doit également être pris en 
compte. Le terme d’accumulation dans le film dépend de l’épaisseur du film qui peut être estimé par 
le rapport de la diffusion moléculaire sur le coefficient de transfert. Du fait de la dynamique rapide 
du film, le terme d’accumulation est très petit.  
ܦ௠
݇௚௦
߲ܥ௜௦
߲ݐ ൌ ݇௚௦൫ܥ௜
௚ െ ܥ௜௦൯ െ ܦ௘௙௙
߲ܥ௜
௣
߲ݎ ቤ௥ୀோ௣
 Équation III-6  
Bilan matière pour chaque composé i dans la particule de catalyseur :  
Dans le grain, le transport des espèces se fait uniquement par diffusion. Ce bilan a été écrit pour une 
particule sphérique (c’est la forme de grain utilisée dans ce travail). 
ߝ௣
߲ܥ௜
௣
߲ݐ ൌ
ܦ௘௙௙
ݎଶ
߲ ቈݎଶ ߲
ଶܥ௜
௣
߲ݎ ቉
߲ݎ ൅෍ߤ௜௝ݎ௄௝ߩ௦
௝
 
Équation III-7 
Bilan sur les sites actifs 
Sur les sites actifs, il n’y a ici pas de terme d’entrée, sortie ni de transport. On est ici purement 
cinétique.  
݀ߠ௜
݀ݐ ൌ෍ߤ௜௝ݎ௄௝
௝
 
Équation III-8 
Mise en place des oscillations 
Le modèle décrit précédemment ne prend pas en compte les oscillations que l’on souhaite créer en 
entrée de réacteur. Il convient donc d’y ajouter un terme comprenant la perturbation. Les oscillations 
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sont simulées par des fonctions sinus en opposition de phase présentées en Équation III-9 et Équation 
III-10. 
Réactif ܨ௜ ൌ ܨ௜ǡ௠௢௬ ൅ ܨ௔௠௣ሺʹߨ݂ݐ ൅ ߶௜ሻ avec ߶௜ ൌ ߨ Équation III-9 
Traceur ܨ௜ ൌ ܨ௜ǡ௠௢௬ ൅ ܨ௔௠௣ሺʹߨ݂ݐ ൅ ߶௜ሻ avec ߶௜ ൌ Ͳ Équation III-10 
Avant de simuler les oscillations, on s’assure que le régime stationnaire est établi.  
 Schéma du banc de manipulation modélisé 
Le simulateur a été réalisé de manière à suivre le schéma du banc, élément par élément (Figure 
III-13). Il prend en compte toutes les lignes et les nœuds soit : 32 lignes, 10 nœuds de type 1 et 1 
nœud de type 2. 
 
Figure III-13 : Schéma complet du banc en prenant en compte toutes les lignes présentes sur le circuit.  
Dans un premier temps, un schéma numérique explicite en temps a été utilisé. Les dérivées spatiales 
ont été estimées par la méthode d’Euler. La mise en place de ce schéma dans le code est assez simple 
mais nécessite un pas de temps très petit ce qui alourdit considérablement le temps de calcul.. Pour 
réduire le temps de calcul sans dégrader la stabilité de la résolution numérique, la méthode de Runge 
Kutta à l’ordre 4 a été utilisée. L’erreur engendrée est de l’ordre o(h5), h étant le pas de temps [47]. 
Cette méthode nécessite un nombre de calculs intermédiaires plus important. De ce fait, la 
diminution du temps de calcul reste faible.  
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Enfin, le solveur LSODE a été utilisé. Cette méthode d’intégration utilise un schéma prédicteur-
correcteur et nécessite l’estimation de la matrice Jacobienne. Ce solveur permet de réduire 
considérablement le temps de calcul. Néanmoins, la taille maximale du système d’équations est 
limitée (environ 40000 équations). 
En prenant en compte toutes les lignes du banc de manipulations, le pas de discrétisation spatial a 
été choisi pour limiter le nombre d’équations discrètes à résoudre tout en subissant une diffusion 
numérique acceptable. 
La simulation du montage a été simplifiée très nettement en regroupant certaines lignes. Cela permet 
de diminuer le temps de calcul. Le circuit simplifié est représenté en Figure III-14.  
  
Figure III-14 : Simplification de la lecture du banc dans la simulation 
Le modèle développé précédemment permet de simuler les oscillations réalisées sur le banc de 
manipulation. L’état de l’art a montré que les paramètres cinétiques sensibilisaient le décalage de 
phase et le gain pour une gamme de fréquence donnée. Pour estimer le gain et le déphasage il a fallu 
développer une méthode de résolution du modèle de réacteur dans l’espace des fréquences. Ceci est 
expliqué en détail dans le paragraphe suivant. 
 Développement des méthodes d’estimation du déphasage et du gain 
Lorsque le modèle de réacteur est relativement simple, il est possible d’obtenir des expressions 
analytiques du déphasage et du gain après linéarisation de celui-ci dans le domaine complexe. A 
partir de ces expressions, il est assez aisé de remonter directement aux paramètres cinétiques. 
Cependant lorsque le modèle de réacteur est plus complexe, la résolution analytique du modèle 
linéarisé dans le domaine complexe devient titanesque. Une alternative consiste à résoudre le 
modèle linéarisé numériquement. Le gain et le déphasage calculés sont alors comparés à ceux 
déterminés expérimentalement. Seule une optimisation permet alors de déterminer les paramètres 
cinétiques correspondant au meilleur ajustement entre les valeurs calculées et expérimentales. 
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 Expression analytique dans le cas d’un modèle de réacteur simplifié 
La première méthodologie consiste à déterminer une expression analytique du gain et du décalage 
de phase. Comme énoncé dans l’état de l’art, c’est une méthode développée par Nievergeld dans le 
cas d’un modèle de réacteur simple utilisant peu de variables [24]. Dans son cas, seule l’expression 
correspondant à une adsorption moléculaire sans limitation a été recherchée. Cette technique est ici 
développée pour une adsorption dissociative avec et sans limitation de transfert interne et externe, 
ainsi que dans le cas d’une adsorption moléculaire avec limitations.  
Nievergeld [24] a démontré dans ses travaux que l’étude dans un réacteur piston apportait une 
meilleure sensibilité des paramètres cinétiques par rapport au réacteur continu parfaitement agité. 
Par conséquent, un réacteur piston sera considéré pour illustrer l’étude correspondant au cas de 
l’adsorption dissociative sans limitation.  
III.3.1.1 Méthodologie développée 
Le cas d’une adsorption dissociative sans limitation de transfert interne et externe est expliqué ici.  
La réaction suivante est considérée :  
 
Les bilans matières correspondant à la phase gaz et la surface du catalyseur sont donnés par les 
Équation III-11 et Équation III-12 . 
 
െ߲ߠכ߲ݐ ൌ ʹ݇ଵܥ஺మߠכ
ଶ െ ʹ݇ିଵሺͳ െ ߠכሻଶ Équation III-11 
൫ߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣൯
డ஼ಲమ
డ௧ ൌ െݒ௦௚
డ஼ಲమ
డ௫ ൅ܥ௡௠ሺെ݇ଵܥ஺మߠכ
ଶ ൅ ݇ିଵሺͳ െ ߠכሻଶሻ  Équation III-12 
avec ߠכ ൅ ߠ஺ ൌ ͳ 
Le système est alors perturbé par des petites oscillations autour de la solution stationnaire. Ainsi, le 
taux de recouvrement en sites actifs ainsi que l’expression de la concentration en ܣଶ peuvent être 
écrits comme la somme entre leurs valeurs à l’état stationnaire ainsi qu’un terme de perturbation. 
Soit :  
ߠכ ൌ ߠכ௦௦ ൅οߠכሺݐሻ 
ܥ஺మ ൌ ܥ஺మ௦௦ ൅οܥ஺మሺݐሻ 
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En remplaçant ces deux termes en Équation III-11 et Équation III-12, on obtient :  
െ߲ߠכ߲ݐ ൌ ʹ݇ଵܥ஺
௦௦ߠכ௦௦ଶ ൅ ʹ݇ଵߠכ௦௦ଶοܥ஺ ൅ Ͷ݇ଵܥ஺௦௦ߠכ௦௦οߠכ ൅ Ͷ݇ିଵሺͳ െ ߠכ௦௦ሻοߠכ 
൫ߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣൯
߲ܥ஺మ
߲ݐ ൌ െݒ௦௚
߲οܥ஺మ
߲ݔ െ ܥ௡௠ሺͳ െ ߝሻ ൬െ
ͳ
ʹ
߲ߠכ
߲ݐ ൰ 
Les amplitudes des oscillations sont supposées faibles, ce qui permet de négliger les termes non 
linéaires en οଶ . 
Une transformée de Laplace des Équation III-11 et Équation III-12 est effectuée :  
െݏοߠכ ൌ ʹ݇ଵܥ஺௦௦ߠכ௦௦ଶ ൅ ʹ݇ଵߠכ௦௦ଶοܥ஺ ൅ Ͷ݇ଵܥ஺௦௦ߠכ௦௦οߠכ ൅ Ͷ݇ିଵሺͳ െ ߠכ௦௦ሻοߠכ 
Soit : οߠכ ൌ െ
ଶ௞భఏכೞೞమ భ்ο஼ಲ
௦ భ்ାଵ
 avec ଵܶ ൌ
ଵ
ସ௞భ஼ಲೞೞఏכೞೞାସ௞షభሺଵିఏכೞೞሻ
 et ߠכ௦௦ ൌ ଵ
ଵାට௄஼ಲೞೞ
 
൫ߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣൯ݏοܥ஺ ൌ െݒ௦௚
߲οܥ஺మ
߲ݔ െ ܥ௡௠ሺͳ െ ߝሻ ൬െ
ݏοߠכ
ʹ ൰ 
En utilisant l’expression deοߠכ on obtient donc : οܥ஺ ൌ οܥ஺௜௡݁
ሺି்ೃ௦ି்ೃమ஼೙೘
ೖభഇכೞೞ
మ೅భ
ೞ೅భశభ
௦ሻ
 
Avec ோܶ ൌ ሺߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣ሻ
௅ೃ
௩  et ோܶଶ ൌ ሺͳ െ ߝሻ
௅ೃ
௩  
ܪሺ݆ݓሻ ൌ οܥ஺
οܥ஺௜௡
ൌ ݁ሺି்ೃ௦ି்ೃమ஼೙೘
௞భఏכೞೞమ భ்
௦ భ்ାଵ ௦ሻ 
On utilise ensuite les expressions suivantes pour estimer le gain et le déphasage [25] :  
หܪ෩ሺݓሻห ൌ ටܺோଶሺݓሻ ൅ ෨ܺூଶሺݓሻ avec ܺோla partie réelle de ܪሺ݆ݓሻ et ܺூla partie imaginaire de ܪሺ݆ݓሻ. 
߶ ൌ  ቊ
෨ܺூሺݓሻ
෨ܺோሺݓሻ
ቋ 
ࣘ ൌ െ࢝ቌࢀࡾ ൅
૝ࢀࡾ૛࡯࢔࢓࢑૚࢑ష૚ࣂכ
࢙࢙૛ටࡷ࡯࡭૛
࢙࢙
૚૟࢑ష૚૛ ටࡷ࡯࡭૛
࢙࢙ ା࢝૛
ቍ   ȁࡴሺ࢝ሻȁ ൌ ࢋ
൭ିࢀࡾ૛࢝
૛ ࢑૚࡯࢔࢓ࣂכ࢙࢙
૛
૝࢑ష૚
૛ ࡷ࡯࡭૛
࢙࢙ శ࢝૛
൱
    
 
On obtient ainsi le déphasage sur un constituant entre l’entrée du réacteur et la sortie ainsi que le 
gain correspondant à l’amplitude de l’oscillation en sortie de réacteur par rapport à celle en entrée.  
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III.3.1.2 Application de la méthode à d’autres cas 
Les expressions analytiques des décalages de phase et des gains dans le cas d’adsorptions dissociative 
et moléculaire, avec et sans limitations de transfert interne et externe sont regroupées dans le 
Tableau III-5. Dans le cas d’une adsorption moléculaire sans limitation, la porosité du lit catalytique 
ainsi que celle du catalyseur sont prises en compte. Par conséquent, l’expression obtenue ici est 
différente de celle obtenue par Nievergeld [24]. Comme expliqué précédemment, les 
développements des équations pour les systèmes autres que l’adsorption dissociative sans 
limitations sont donnés en Annexe 1. 
Tableau III-5 : Expressions du gain et du décalage de phase dans les cas d’adsorption dissociative/moléculaire avec et sans 
limitations 
Adsorption moléculaire sans limitations de transfert interne et externe 
߶ ൌ ݓሺെ ோܶ െ ோܶమ
஼ಿಾ௞భ௞షభ భ்మ
ଵା௪మ భ்మ
ሻ et ȁܪሺݓሻȁ ൌ ݁
ቆି்ೃమ
಴ಿಾೖభೖషభ೅భయೢమ
భశೢమ೅భమ
ቇ
 
Avec ோܶ ൌ ሺߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣ሻ
௅ೃ
௩  ; ோܶమ ൌ ሺͳ െ ߝሻ
௅ೃ
௩  ; ଵܶ ൌ
ଵ
௞భ஼ಲೞೞା௞షభ
 
Adsorption moléculaire avec limitations de transfert interne et externe 
߶ ൌ  െ ோܶݓ െ
ଷ௞೒ೞ
௥೛
ሺͳ െ ߝሻ ோܶమߚ et ȁܪሺݓሻȁ ൌ ݁
൬ିయೖ೒ೞೝ೛ ሺଵିఌሻ்ೃమఈ൰ 
Les termes ߙ et ߚ sont développés en Annexe 1. 
Avec ோܶ ൌ ߝ
௅ೃ
௩  et ோܶమ ൌ
௅ೃ
௩  
Adsorption dissociative sans limitations de transfert interne et externe 
߶ ൌ  െ ݓቌ ோܶ ൅
ସ்ೃమ஼ಿಾ௞భ௞షభሺఏכೞೞሻమට௄஼ಲమ
ೞೞ
ଵ଺௞షభమ ට௄஼ಲమ
ೞೞ ା௪మ
ቍ  ȁܪሺݓሻȁ ൌ ݁
ቆି்ೃమ௪మ
ଶ௞భ஼ಿಾሺఏכೞೞሻమ
ସ௞షభమ ௄஼ಲమ
ೞೞ ା௪మቇ 
 
Avec ߠכ௦௦ ൌ ଵ
ଵାට௄࡯࡭૛
࢙࢙
 ; ܭ ൌ  ௞భ௞షభ ; ோܶ ൌ ሺߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣ሻ
௅ೃ
௩  et ோܶଶ ൌ ሺͳ െ ߝሻ
௅ೃ
௩  
Adsorption dissociative avec limitations de transfert interne et externe 
߶ ൌ  െ ோܶݓ െ
ଷ௞೒ೞ
௥೛
ሺͳ െ ߝሻ ோܶమߚ et ȁܪሺݓሻȁ ൌ ݁
൬ିయೖ೒ೞೝ೛ ሺଵିఌሻ்ೃమఈ൰ 
Les termes ߙ et ߚ sont développés en Annexe 1. 
Avec ோܶ ൌ ߝ
௅ೃ
௩  et ோܶమ ൌ
௅ೃ
௩  
Dans les cas avec limitations de transfert interne et externe, les termes de diffusion effective et de 
transfert gaz/solide sont inclus dans les termes ߙ et ߚ. 
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Avantages et inconvénients de cette méthodologie 
Dans le cas présenté ici, les expressions analytiques sont obtenues pour une seule espèce entre 
l’entrée et la sortie du réacteur. Or, dans notre cas, le décalage de phase et le gain sont observés 
entre un traceur et un (ou plusieurs) réactif(s). Par conséquent, pour le décalage de phase, il convient 
de retrancher le décalage de phase du traceur. De plus, dans notre cas, le traceur est en opposition 
de phase avec le(s) réactif(s). Il faudra donc aussi retrancherߨ. 
C’est-à-dire ߶ ൌ߶୲୰ୟୡୣ୳୰ െ ߶୰±ୟୡ୲୧୤ െ ߨ 
Pour connaitre le décalage de phase du traceur, la même méthodologie expliquée précédemment 
est utilisée mais sans tenir compte de la cinétique.  
Dans un cas sans limitation, on obtient ߶୲୰ୟୡୣ୳୰ ൌ െݓ ோܶ 
Dans notre cas, il a été choisi de travailler avec un traceur pour faciliter le calcul du gain et du décalage 
de phase. En effet, sur notre système expérimental, pour déterminer un décalage de phase entre 
l’entrée et la sortie du réacteur, il faudrait avoir deux systèmes analytiques (un en entrée de réacteur 
et un en sortie) avec des lignes entre les systèmes analytiques de longueurs et d’influence négligeable 
sur le décalage de phase et le gain. Une autre solution serait d’avoir un lit catalytique de très petite 
dimension afin que l’hydrodynamique dans le réacteur n’ait pas d’influence sur le décalage de phase 
ainsi que sur le gain. C’est la méthodologie adoptée par Nievergeld [24]. Dans notre cas, les réacteurs 
utilisés font quelques centimètres de longueur. De plus, les gaz ne sont pas introduits directement 
dans le réacteur. Ils passent d’abord à travers des lignes. Ces facteurs rendent compliquée une 
comparaison entre l’entrée et la sortie du réacteur d’un point de vue expérimental. Cette 
méthodologie n’est donc pas applicable ici.  
Une autre méthodologie consiste à comparer la sortie gaz du réacteur avec les espèces adsorbés. 
Dans ce cas, il faut un autre dispositif analytique pour observer les espèces adsorbées. Ce système 
doit être très rapide. N’ayant pas la possibilité de faire des mesures en phase adsorbée, ce dernier 
cas ne sera pas étudié.  
 
La méthode employée ici permet d’obtenir une relation analytique relativement simple du décalage 
de phase et du gain pour le cas d’une adsorption dissociative d’un unique composé.  
Cependant, dans des cas de réactions avec plus d’étapes, il sera beaucoup plus compliqué d’obtenir 
une expression analytique. La résolution numérique dans le domaine des fréquences sera alors 
nécessaire pour accéder au déphasage et au gain et par conséquent, aux paramètres cinétiques.  
Du plus, l’utilisation de cette méthode nécessite certaines hypothèses simplificatrices pour 
l’obtention de solutions analytiques Les deux parties suivantes décrivent les méthodologies 
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numériques utilisées pour estimer le déphasage et le gain dans des cas plus complexes que 
l’adsorption dissociative ou moléculaire d’un seul composé.  
 Analyse temporelle 
Dans un premier temps, le déphasage ainsi que le gain sont déterminés par une analyse temporelle. 
Dans ce cas, les oscillations réalisées sur le banc de manipulations sont simulées pour chaque 
fréquence. On cherche ensuite à estimer le gain et le décalage de phase en fonction des courbes 
simulées en sortie de réacteur. 
Plusieurs méthodes ont été mises en place dans l’estimation du déphasage et du gain afin de les 
comparer en termes de précision et convergence. 
Dans un premier temps, les transformées de Fourier discrètes ont été utilisées. Elles permettent 
d’obtenir directement le gain et le décalage de phase. 
Une autre méthode pour obtenir le gain et le déphasage serait par exemple de calculer les amplitudes 
maximales des signaux obtenus pour le traceur et le réactif et de calculer l'écart entre ces deux 
maximas. Pour cela des solveurs ont été également utilisés. Dans un premier temps des méthodes 
déterministes ont été intégrées au code (Generalized Reduced Gradient (GRG) et Levenberg-
Marquart (LM)). Une méthode stochastique a aussi été intégrée : recuit simulé (SA : minimum 
d’énergie obtenu en refroidissement). 
Les solveurs LM et SA semblent robustes pour l’estimation du décalage de phase et du gain à 
condition que le signal ait une amplitude suffisante. Il est souvent nécessaire de multiplier le signal 
par une puissance de 10 afin de pouvoir faire converger les solveurs. GRG semble cependant moins 
robuste (problème de convergence).  
Un réel avantage de cette méthode est qu’elle peut être appliquée à des systèmes linéaires aussi 
bien que non-linéaires. Par conséquent, si les amplitudes des oscillations sont importantes, cette 
méthodologie peut toujours être utilisée. 
 
L’analyse temporelle permet d’estimer par un modèle de réacteur le gain et le déphasage pour une 
fréquence donnée. Cependant, afin de voir l’influence de la fréquence sur le gain et sur le décalage 
de phase, il faut faire un grand nombre de simulations en faisant varier la fréquence à chaque 
simulation. Ce processus est coûteux en temps de simulation. Par conséquent, une seconde approche 
a été considérée. Elle consiste à réaliser une analyse fréquentielle du système. 
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 Analyse fréquentielle 
L’analyse fréquentielle permet de déterminer la réponse du système à une excitation sous la forme 
d’oscillations sinusoïdales et cela pour différentes fréquences. Cette analyse repose sur l’introduction 
d’une perturbation sous forme d’un nombre complexe.  
 
Dans un premier temps, le modèle simulant le banc de manipulations est utilisé jusqu’à l’obtention 
de l’état stationnaire.  
L’analyse fréquentielle consiste à perturber les variables du modèle ainsi que certains paramètres 
d’entrée (comme le débit par exemple) autour du point stationnaire. En considérant des petites 
perturbations, le modèle peut être linéarisé. On obtient ainsi un modèle linéaire de perturbation. 
Cette étape est détaillée ci-dessous : 
 
On pose ݕles variables, qui sont dans notre cas les concentrations des espèces dans le réacteur (par 
exemple), ݕாles paramètres d’entrée, ݔ les perturbations des variables et ݔா les perturbations des 
paramètres d’entrée.  
Le modèle sous forme dynamique s’écrit sous la forme : 
ௗ௬ሬԦ
ௗ௧ ൌ Ԧ݂ሺݕԦǡ ݕாሬሬሬሬԦሻ  
En posant :  ݕԦൌ ݕ௦௦ሬሬሬሬሬሬԦ ൅ ݔԦ  et ݕாሬሬሬሬԦ ൌ  ݕா௦௦ሬሬሬሬሬሬԦ ൅ ݔாሬሬሬሬԦ  (avec « ss » pour stationnaire) et en introduisant ces 
variables et paramètres perturbés dans le modèle, il est possible d’obtenir un modèle linéaire de 
perturbation si les perturbations appliquées sont petites. 
݀ሺݕଵ ൅ ݔଵሻ
݀ݐ ൌ ଵ݂൫ݕଵǡ ݕଶǡ ǥ ǡ ݕ௡ǡ ݕா
ଵǡ ݕாଶǡǥ ǡ ݕா௞൯ ൅
߲ ଵ݂
߲ݕଵ
ݔଵ ൅
߲ ଵ݂
߲ݕଶ
ݔଶ ൅ڮ൅
߲ ଵ݂
߲ݕ௡
ݔ௡ ൅
߲ ଵ݂
߲ݕாଵ
ݔாଵ ൅
߲ ଵ݂
߲ݕாଶ
ݔாଶ ൅ ڮ൅
߲ ଵ݂
߲ݕா௞
ݔா௞  
.          . 
.          . 
.          . 
݀ሺݕ௡ ൅ ݔ௡ሻ
݀ݐ ൌ ௡݂൫ݕଵǡ ݕଶǡ ǥ ǡ ݕ௡ǡ ݕா
ଵǡ ݕாଶǡ ǥ ǡ ݕா௞൯ ൅
߲ ௡݂
߲ݕଵ
ݔଵ ൅
߲ ௡݂
߲ݕଶ
ݔଶ ൅ ڮ൅
߲ ௡݂
߲ݕ௡
ݔ௡ ൅
߲ ௡݂
߲ݕாଵ
ݔாଵ ൅
߲ ௡݂
߲ݕாଶ
ݔாଶ ൅ڮ൅
߲ ௡݂
߲ݕா௞
ݔா௞  
La linéarisation est obtenue par un développement de Taylor multivariables et multiparamètres au 
1er ordre. Elle fait apparaître deux matrices jacobiennes ܬ  (par rapport aux variables) et ܤ  (par 
rapport aux paramètres).  
 
En écriture matricielle, le système linéaire perturbé devient :  
൭
ݔଵሶ
ڭ
ݔ௡ሶ
൱ ൌ ܬ ൭
ݔଵ
ڭ
ݔ௡
൱ ൅ ܤቌ
ݔாଵ
ڭ
ݔா௞
ቍ 
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Avec : 
ܬ ൌ 
ۉ
ۇ
డ௙భ
డ௬భ
ڮ డ௙భడ௬೙
ڭ ڰ ڭ
డ௙೙
డ௬భ
ڮ డ௙೙డ௬೙ی
ۊ et ܤ ൌ 
ۉ
ۇ
డ௙భ
డ௬ಶభ
ڮ డ௙భడ௬ಶೖ
ڭ ڰ ڭ
డ௙೙
డ௬ಶభ
ڮ డ௙೙డ௬ಶೖی
ۊ 
 
Dans le cas d’oscillations sinusoïdales, le système peut être résolu dans le domaine complexe. Les 
perturbations sont des oscillations qui peuvent être écrite sous la forme ܺ ൌ ܺ଴݁௜ఠ௧ 
On obtient alors dans le domaine complexe le système linéaire suivant : 
ሶܺ ൌ ܬǤ ܺ ൅ ܤǤ ܺா 
or  ሶܺ ൌ ݅ݓܺ 
Il en découle:  
ሺ݅݊ݒሺܫሻ ൅ ܬሻǤ ܺ ൌ ܤǤ ܺா 
Soit ܺ ൌ ሺ݅݊ݒሺܫሻ ൅ ܬሻିଵǤ ܤǤ ܺா 
 
A partir du vecteur ܺ on peut obtenir les expressions du gain et du déphasage.  
La fonction de transfert est : 
ܪ௜௝ሺݓሻ ൌ
ݔ௜
ݔ௘
௝ ൌ ܽ௜ ൅ ݅Ǥ ܾ௜ 
et 
หܪ௜௝ሺݓሻห ൌ ටܽ௜ଶ ൅ ܾ௜ଶ 
ሺ߮ሻ ൌ  ܾ௜ܽ௜
 
Cette méthode est beaucoup plus rapide à utiliser que l’analyse temporelle mais elle fait l’hypothèse 
que les perturbations sont suffisamment petites pour considérer un système linéaire de 
perturbation. Par conséquent, pour utiliser cette méthode, les oscillations expérimentales doivent 
être de faible amplitude. 
Les matrices jacobiennes ainsi obtenues sont de tailles très importantes. En effet, tous les paramètres 
d’entrée ont été perturbés. On a ainsi des matrices de grandes tailles mais dont la plupart des valeurs 
sont nulles. Résoudre un tel système serait coûteux en temps. Par conséquent, le solveur SuperLu 
[48] a été utilisé pour réduire le temps de calcul. Ce solveur ne s’intéresse qu’aux valeurs non nulles 
des matrices.  
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 Comparaison entre les méthodes pour une adsorption moléculaire 
Certaines préconisations d’utilisation de la méthode se trouvent dans la littérature. Nievergeld [20] 
préconise que lorsque la fréquence des oscillations est du même ordre de grandeur que le temps de 
séjour dans le réacteur, alors un décalage et un changement de gain, non causé par la réaction est 
observé lorsque l’on compare l’entrée et la sortie du réacteur. Dans cet article Nievergeld étudie 
aussi l’influence de la diffusion interne sur l’obtention d’une cinétique intrinsèque. Il montre que 
quand le temps de diffusion et la période des oscillations sont du même ordre de grandeurs, alors la 
diffusion impacte la cinétique obtenue. La période des oscillations doit donc être beaucoup plus 
grande que le temps de diffusion.  
Le temps de diffusion et le temps de séjour sont donc deux paramètres pour lesquels il faut faire 
attention lors de l’étude cinétique. 
Une étude prenant en compte la diffusion interne dans le grain et le transfert externe a été réalisée 
dans cette partie. Le gain et le déphasage sont alors comparés en utilisant les trois méthodes 
précédemment décrites (expression analytique, analyse temporelle, analyse fréquentielle). 
 
Pour la méthode analytique, certaines hypothèses ont été nécessaires (comme la vitesse constante 
dans le réacteur, le taux de recouvrement des réactifs constant). Pour permettre la comparaison 
entre les 3 méthodes, un code simplifié a été utilisé intégrant ces hypothèses. Le modèle simplifié est 
décrit ci-dessous : 
 
Phase gaz : ߝ௚
డ஼ಲ
೒
డ௧ ൌ െݒ௦௚
డ஼ಲ
೒
డ௭ െ ݇௚௦ܽௌ ቀܥ஺
௚ െ ܥ஺ȁ௥ୀ௥೛ቁ 
 
Particule sphérique : ߝ௣
డ஼ಲ
డ௧ ൌ
஽೐ಲ
௥೛మ
డቀ௥మങ಴ಲങೝ ቁ
డ௥ െ ܥ௡௠൫݇ଵܥ஺ߠ
כ െ ݇ିଵሺͳ െ ߠכሻ൯ 
 
Surface du catalyseur : 
డఏכ
డ௧ ൌ െ݇ଵܥ஺ߠ
כ െ ݇ିଵሺͳ െ ߠכሻ 
 
Le film n’est pas modélisé dans ce cas. La vitesse ne varie pas en fonction des oscillations. 
Aucune corrélation n’est utilisée pour la diffusion effective et le coefficient de transfert gaz-solide. 
Ces termes sont fixés.  
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 Conditions initiales 
Le cas d’une adsorption moléculaire sans limitation de transfert interne et externe est étudié ici. Dans 
un premier temps, une comparaison entre les trois méthodes de calcul du gain et du déphasage est 
réalisée suivie d’une analyse de sensibilité.  
Les paramètres de l’étude sont regroupés dans le Tableau III-6. Ces valeurs ont été choisies en 
fonction d’un test expérimental réalisé et présenté dans le chapitre suivant.  
Tableau III-6 : Paramètres utilisés  
Paramètre Valeur 
ߝ஻ 0,6 
ߝ௣ 0,56 
݇ଵ 24,84 (m3.mol-1.s-1) 
݇ିଵ 10 (s-1) 
ݒ௦௚ 0,46 (m.s-1) 
ܥேெ 1090 (mol.m-3) 
ܥ஺௦௦ 4,62 (mol.m3) 
ܮோ 3,75 (cm) 
 Adsorption moléculaire sans limitation de transfert interne et externe 
Dans cette partie, une comparaison entre les trois méthodologies expliquées précédemment est 
réalisée. Pour le cas d’une adsorption moléculaire sans limitation de transfert interne et externe, les 
courbes obtenues sont reportées en Figure III-15 et en Figure III-16. 
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Figure III-15 : Evolution du gain en fonction de la fréquence 
pour le cas présenté dans le Tableau III-6 avec les trois 
méthodes de résolution.  
 
Figure III-16 : Evolution du décalage de phase en fonction de la 
fréquence pour le cas présenté dans le Tableau III-6 avec les 
trois méthodes de résolution. 
Les courbes obtenues montrent que les résultats obtenus par les trois méthodes employées sont 
identiques. Pour les méthodes numériques (analyse temporelle et analyse fréquentielle), il est 
difficile d’utiliser des fréquences importantes. En effet, cette méthode est sensible à la discrétisation 
spatiale. De plus, au-delà d’une certaine fréquence, les oscillations générées sont filtrées par la 
diffusion numérique. Il n’est donc pas possible d’évaluer le gain et le décalage de phase pour toutes 
les fréquences. Dans notre cas, il est difficile d’imposer expérimentalement des fréquences 
supérieures à 2Hz. Par conséquent, cette limitation n’est pas problématique.  
 Sensibilité 
Des tests de sensibilité ont été réalisés pour ce cas. Dans un premier temps, la constante d’équilibre 
d’adsorption est gardée constante mais les constantes d’adsorption et de désorption sont variées de 
5, 10 et 20%. Très peu de variation sont observées sur le gain et sur le décalage de phase. En revanche, 
d’autres tests ont été réalisés en faisant varier la constante d’équilibre d’adsorption K. Une sensibilité 
non négligeable est observée sur le gain et sur le déphasage comme l’attestent la Figure III-17 et la 
Figure III-18. 
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Figure III-17 : Evolution du décalage de phase en fonction de la fréquence pour différentes valeurs de la constante d’équilibre 
d’adsorption (K) 
 
Figure III-18 : Evolution du gain en fonction de la fréquence pour différentes valeurs de la constante d’équilibre d’adsorption (K) 
On peut conclure que les tests d’adsorption sont sensibles à la constante d’équilibre d’adsorption 
mais pas aux constantes cinétiques d’adsorption et de désorption. 
 Adsorption moléculaire avec limitations de transfert interne et externe 
Des comparaisons ont été réalisées sur ce même cas d’étude mais avec des limitations de transfert 
interne et externe. Dans un premier temps, la diffusion effective est considérée à 10-5m2/s. Dans ce 
cas, les limitations de transfert interne sont faibles. Le coefficient de transfert gaz/solide est ensuite 
modifié en conservant un rayon de particule identique mais en changeant la vitesse dans le réacteur. 
La corrélation de Yoshida est utilisée afin d’estimer le coefficient de transfert gaz/solide. Afin de 
conserver un temps de séjour constant entre les différents cas, la longueur du réacteur est variée de 
façon à ce que ோܶ ൌ ͲǡͲͷݏ. 
La méthode analytique et la méthode fréquentielle ont été utilisées afin de simuler ces cas d’études. 
Les évolutions du gain et du décalage de phase en fonction de la fréquence pour différents ݇௚௦ sont 
tracées en Figure III-19 et Figure III-20.  
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Figure III-19 : Evolution du gain en fonction de la fréquence pour une adsorption moléculaire (conditions dans le Tableau III-6) 
avec une diffusion effective de 10-5m2/s. Les simulations (ligne) sont réalisées via la méthode fréquentielle. Les points 
correspondent à la méthode analytique.  
 
 
Figure III-20 : Evolution du gain en fonction de la fréquence pour une adsorption moléculaire (conditions dans le Tableau III-6) 
avec une diffusion effective de 10-5m2/s. Les simulations (ligne) sont réalisées via la méthode fréquentielle. Les points 
correspondent à la méthode analytique. 
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Des deux précédentes figures, il est possible de constater que les évolutions du gain et du décalage 
de phase par les deux méthodes sont cohérentes et très proches. Pour un ݇௚௦ grand, c’est-à-dire dans 
un cas où il y a peu de limitation de transfert externe, la courbe obtenue se rapproche du cas sans 
limitation. Les courbes montrent donc que le coefficient de transfert externe a peu d’influence sur le 
décalage de phase et sur le gain. Un effet légèrement plus prononcé est visible sur le gain. Plus les 
limitations de transfert sont présentes et plus le gain diminue rapidement en fonction de la 
fréquence.  
 
Une autre étude a été réalisée mais cette fois pour voir l’influence du coefficient de diffusion interne 
sur le gain et le décalage de phase. Dans ce cas, le coefficient de transfert externe est fixé tel que 
݇௚௦ ൌ ͳ݉Ǥ ݏିଵ. La diffusion interne est ensuite modulée de 10-10 m2/s à 10-5 m2/s. 
 
Figure III-21 : Evolution du gain en fonction de la fréquence pour une adsorption moléculaire (conditions dans le Tableau III-6) 
avec un coefficient de transfert externe ܓ܏ܛ de 1m/s. Les simulations (ligne) sont réalisées via la méthode fréquentielle. Les 
points correspondent à la méthode analytique. 
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Figure III-22 : Evolution du décalage de phase en fonction de la fréquence pour une adsorption moléculaire (conditions dans le 
Tableau III-6) avec coefficient de transfert externe ܓ܏ܛ  de 1m/s. Les simulations (ligne) sont réalisées via la méthode 
fréquentielle. Les points correspondent à la méthode analytique. 
Depuis les graphiques en Figure III-21 et Figure III-22, on peut observer que pour des cas où la valeur 
de la diffusion effective est faible (soit quand les phénomènes de limitations internes sont 
importants), les effets de la cinétique de la réaction sont masqués. Cette réduction de l’impact de la 
cinétique sur les courbes du gain et du décalage de phase s’observe très rapidement lorsque de la 
diffusion interne est présente. Les profils du gain et du décalage de phase sont presque plats dans ce 
cas. Quand la valeur de la diffusion effective est importante, on peut constater que la courbe du 
décalage de phase et du gain est superposée au cas sans limitation de transfert interne et externe.  
Ces simulations montrent qu’il est important de bien connaitre les limitations de transfert interne et 
externe afin de déterminer la cinétique du système. En effet, de même que pour des cas en 
stationnaire, la cinétique peut être comprise dans des paramètres de transfert.  
 
D’autres simulations ont été réalisées afin de voir si dans certains cas intermédiaires, il est possible 
de séparer la diffusion effective de la cinétique de la réaction. Ces cas correspondent aux courbes où 
la diffusion effective est présente mais où elle ne masque pas totalement la cinétique (dans notre cas 
(ܦ௘௙௙ ൐ ͳͲି଼݉ଶǤ ݏିଵ)). Ces courbes ont été normalisées par rapport au rayon de la particule et au 
temps de diffusion (߬௘௙௙ ൌ
௥೛మ
஽೐೑೑
ሻ. Pour cela, sur trois cas étudiés dans les cas précédents, la constante 
d’équilibre d’adsorption a été dans un premier temps multipliée par deux, puis dans un second temps 
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divisée par deux. Les trois courbes, sur les trois cas, sont ensuite tracées et sont présentées en Figure 
III-23 et en Figure III-24. 
 
Figure III-23 : Evolution du gain pour trois temps de diffusion ૌ܍܎܎ pour trois cas (● : Constante d’équilibre d’adsorption du 
Tableau III-6 ; ■ Constante d’équilibre d’adsorption du Tableau III-6 multiplié par 2 ; ▲ Constante d’équilibre d’adsorption 
du Tableau III-6 divisée par 2). Utilisation de la méthode analytique. 
 
 
Figure III-24 : Evolution du décalage de phase pour trois temps de diffusion ࣎ࢋࢌࢌ pour trois cas (● : Constante d’équilibre 
d’adsorption du Tableau III-6 ; ■ Constante d’équilibre d’adsorption du Tableau III-6 multiplié par 2 ; ▲ Constante 
d’équilibre d’adsorption du Tableau III-6 divisée par 2). Utilisation de la méthode analytique. 
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Pour des temps de diffusion constants, il est constaté que les pentes des courbes d’évolution du gain 
en fonction de la fréquence sont identiques pour les trois cinétiques testées. Pour le décalage de 
phase, il en est de même pour les temps de diffusion de 0,23 et 0,023 seconde. Dans le cas où ߬௘௙௙ ൌ
ʹǡ͵ les trois courbes sont superposées. Par conséquent, en fonction de la pente des courbes, il est 
possible dans certains cas de différencier la diffusion effective de la cinétique.  
 Conclusion 
Ainsi le banc de manipulation est désormais mis en place. Il permet l’instauration d’oscillations 
périodiques de fréquences et d’amplitudes variables. L’analyseur infrarouge mis en place est efficace 
et les composés de la réaction d’hydrogénation de l’acétylène sont analysables sauf pour 
l’hydrogène. Une analyse à acquisition rapide est possible grâce à cet infrarouge. De plus, trois 
méthodologies ont été développées afin de calculer le gain et le décalage de phase. Une de ces 
méthodologies, analytique, est uniquement applicable à des cas très simple. Les deux autres doivent 
être réalisées après un code complet de réacteur. Ces trois méthodologies sont, pour des cas simples, 
équivalentes. Elles permettent de plus d’étudier l’influence de la diffusion interne et externe sur le 
gain et le décalage de phase. L’étape suivante est donc, dans un premier temps, l’application de cette 
méthodologie à des cas simples. Des manipulations d’adsorption seront donc étudiées. Une 
distribution de temps de séjour sera de plus réalisée afin de connaitre l’hydrodynamique du banc de 
manipulation.  
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IV Validation du modèle sur des cas simples 
Le banc de manipulation a désormais été mis en place. Il permet de réaliser des manipulations en 
régime transitoire et notamment de générer des oscillations périodiques de concentration. Pour 
réaliser les expériences, il est important de bien connaitre l’écoulement dans le réacteur mais aussi 
dans toute l’installation. Ainsi une distribution de temps de séjour sera réalisée dans cette partie afin 
de caractériser l’hydrodynamique du banc de manipulation. De plus, la littérature et le modèle 
développé semble montrer que des décalages de phase sont observables. Il est important désormais 
de faire des premiers tests sur des cas simples afin de voir ce qu’il est possible d’observer 
expérimentalement sur notre banc de manipulation. Des cas d’adsorption seront étudiés. Ces tests 
permettront aussi de valider les modèles créés à la partie précédente.  
 Description des catalyseurs utilisés 
Pour les tests de distribution de temps de séjour des billes d’alumine seront utilisées. Pour les 
manipulations d’adsorption, le catalyseur au palladium sur alumine employé pour la réaction 
d’hydrogénation de l’acétylène sera sélectionné. Un autre catalyseur de nickel sur alumine sera aussi 
testé. Ces trois supports sont décrits ci-dessous.  
 Alumine 
Dans les manipulations de distribution de temps de séjour, une alumine alpha est utilisée afin 
d’observer l’écoulement des gaz sur le catalyseur non recouvert de métal. Il s’agit ici d’une alumine 
alpha, sous forme sphérique. Les billes de catalyseur sont tamisées entre 2,4 et 2,8mm, ce qui 
correspond à la taille du catalyseur de Pd/alumine utilisé dans la réaction d’hydrogénation sélective 
de l’acétylène. Certaines propriétés de cette alumine sont décrites dans le Tableau IV-1.  
Tableau IV-1 : Données sur l’alumine alpha 
Volume poreux mercure 0,54 mL.g-1 
Densité  1,22 g.mL-1 
Surface spécifique  10 m2.g-1 
 Pd/Alumine 
Le support est le même que l’alumine précédemment décrite. Les propriétés texturales ne sont pas 
modifiées par l’ajout de métal. On retrouve donc les mêmes propriétés que dans le Tableau IV-1. 
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Le catalyseur utilisé est un catalyseur au palladium supporté sur une alumine alpha avec une teneur 
massique en palladium de 0,05%pds. Le catalyseur se présente sous la forme d’un catalyseur 
sphérique en croute. Le catalyseur a été tamisé de façon à ce que le diamètre des billes soit compris 
entre 2,4 et 2,8mm. Un cliché d’une section du catalyseur est en Figure IV-1. Une moyenne de 
l’épaisseur de la croute sur 12 billes de catalyseur a été réalisée. L’épaisseur de la croute est de 54 ± 
15μm. Le microscope BX51 – Olympus a été utilisé. Des analyses microscopes (MET) ont aussi permis 
de connaitre la taille moyenne des particules de palladium. La taille moyenne est de 2,36 ± 0,68 nm. 
L’histogramme de la distribution en taille de particules est en Figure IV-2. 
 
Figure IV-1 : Cliché d’une section d’une bille de 
catalyseur piégée dans de la résine 
 
Figure IV-2 : Histogramme de répartition de la taille des particules de 
palladium.  
 Ni/Alumine [49] 
Pour les manipulations d’adsorption, un catalyseur de nickel supporté sur alumine gamma (Ni/Al2O3) 
est aussi utilisé. La teneur en nickel est de 20%pds avec une dispersion de 18,6% pour un catalyseur 
fraichement réduit et de 16,8% pour le catalyseur réduit et utilisé pendant 50heures. La surface 
spécifique du catalyseur est de 101±5 m²/g. 
 Caractérisation hydrodynamique du banc de manipulation 
Afin de pouvoir caractériser l’hydrodynamique du banc, une distribution de temps de séjour (DTS) a 
été effectuée sur l’ensemble du circuit. Cette DTS doit permettre de pouvoir découpler les 
phénomènes de transport de la chimie de la réaction. Elle doit aussi permettre d’identifier 
d’éventuels volumes morts, zones de retro-mélange, courts-circuits [50] ou encore des temps de 
réponse des appareils (spectromètre de masse par exemple). 
 
Le second objectif de cette DTS est de connaitre l’impact des systèmes en amont et en aval du 
réacteur sur les oscillations générées. En effet, le banc est constitué de nombreux capillaires/tubes 
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de diamètres variables en amont et en aval du réacteur. Ces capillaires peuvent avoir un impact sur 
les oscillations : décalage de phase, augmentation ou diminution d’amplitude … C’est par exemple ce 
qui a été montré avec le spectromètre de masse : au-delà d’une certaine fréquence, les signaux sont 
filtrés. Il est donc capital de bien caractériser le banc afin de ne pas attribuer ces changements à la 
réaction catalytique. Il en est de même avec le catalyseur. Le passage du gaz au travers des grains de 
catalyseur est perturbé par la forme du catalyseur, sa porosité ... Cela peut aussi avoir un effet sur le 
décalage de phase ou le gain des oscillations. Il sera donc aussi nécessaire de connaitre cet impact 
avant d’étudier la réaction.  
Le modèle décrit dans la partie précédente a été utilisé. Les termes cinétiques ne sont pas pris en 
compte ici. La DTS a uniquement pour rôle de caractériser hydrodynamiquement le banc de 
manipulation sans réaction chimique.  
 Mode opératoire 
IV.2.1.1 Configurations étudiées  
Pour des raisons pratiques, des échelons ont été réalisés pour pouvoir caler le modèle de la DTS. Lors 
de la réalisation de la DTS, trois cas de figure ont été testés :  
- Sans réacteur (dans ce cas, les tubes en amont et en aval du réacteur sont directement 
connectés) 
- Avec un réacteur contenant des billes non poreuses de verre (de diamètre d’environ 2,4-
2,8mm) 
- Avec un réacteur contenant des billes d’alumine poreuses de diamètre d’environ 2,4-2,8mm 
(ce sont des billes sphériques de même diamètre que celles utilisées comme support pour le 
catalyseur au palladium qui serviront de catalyseur lors de la réaction d’hydrogénation de 
l’acétylène). 
La réalisation de plusieurs expériences permet de valider le modèle étape par étape. A chaque type 
de manipulation, certains paramètres sont fixés. Ils ne seront alors plus changés pour les autres tests.  
Par exemple, dans le cas de l’expérience sans réacteur, seules les lignes sont utilisées. Par 
conséquent, seul le bilan matière sous la forme d’un piston dispersion est utilisé.  
߲ܥ
߲ݐ ൌ െݑ
߲ܥ
߲ݖ ൅ ܦ௔௫
߲ଶܥ
߲ݖଶ  Équation IV-1 
Ainsi, le cas sans réacteur permet de caler le terme de dispersion axiale dans les tubes. Il sera aussi 
possible de valider que les vitesses dans les différents tubes du banc sont correctes. Ces 
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manipulations permettent aussi d’identifier des volumes morts ou des zones de rétention. Pour les 
autres configurations de système étudiées, ces paramètres seront fixés.  
 
Dans le cas du réacteur avec des billes de quartz, un bilan matière est ajouté au système. Le terme 
de diffusion dans le film autour du grain de verre est nul dans ce cas (Équation IV-2).  
ߝ௚
߲ܥ௜
௚
߲ݐ ൌ ܦ௔௫
௚ ߝ௚
߲ଶܥ௜
௚
߲ݖଶ െ
߲൫ݒ௦௚ܥ௜
௚൯
߲ݖ  Équation IV-2 
Par conséquent cette manipulation permettra de vérifier que la corrélation utilisée pour le terme de 
dispersion axiale dans le réacteur est compatible avec le système étudié. Le volume du réacteur et 
les volumes morts créés par les raccords du réacteur sont aussi vérifiés.  
Dans le cas du réacteur rempli de billes d’alumine, deux bilans matières sont ajoutés (Équation IV-4 
et Équation IV-5) correspondant au transfert de matière dans le film externe autour du grain 
catalytique et la diffusion interne dans le réseau poreux du grain. 
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 Équation IV-3 
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Équation IV-5 
Le terme de dispersion axiale et le volume du réacteur utilisés dans l’Équation IV-3 ont déjà été 
vérifiés par les tests avec réacteur rempli de billes de verre. Par conséquent, sur ces bilans, il convient 
de valider que la corrélation employée pour le terme de transfert gaz-solide et que le terme de 
diffusion effective sont cohérents avec le système.  
IV.2.1.2 Mode opératoire 
Lors de la DTS, il a été choisi de réaliser des échelons. Le spectromètre de masse a été utilisé afin 
d’analyser les gaz de sortie. En effet, l’analyse infrarouge n’était pas encore mise en place au moment 
de la réalisation de la DTS. Des gaz inertes sont employés pour réaliser la DTS. Les débitmètres 
analogiques permettent de réaliser des échelons. Un débit d’argon constant est additionné grâce à 
un débitmètre standard. Les manipulations consistent à réaliser des échelons d’azote dans un 
mélange d’azote et d’argon. Lorsque l’azote est coupé, un débit équivalent en argon est injecté au 
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circuit via un débitmètre analogique. Cela permet de garder un débit constant dans l’installation. La 
diminution ou l’augmentation de la concentration des réactifs est ensuite enregistrée par le 
spectromètre de masse. La Figure IV-3 et la Figure IV-4 illustrent le mode opératoire.  
 
Figure IV-3 : réalisation d’un échelon, cas avant l’arrêt de 
l’azote 
 
Figure IV-4 : réalisation d’un échelon, cas après l’arrêt de l’azote 
 
L’ouverture et la fermeture des débitmètres analogiques sont enregistrées par un ordinateur de 
contrôle. Il est ainsi possible de rentrer directement dans le simulateur les débits des gaz.  
Les conditions opératoires sont regroupées dans le Tableau IV-2.  
Tableau IV-2 : Conditions opératoires utilisées lors de la DTS. 
Débit d’argon 130 mL.min-1 
Débit d’azote ou d’argon qui participe à l’échelon 30mL.min-1 
Masse de billes de verre 9,8191g 
Masse de billes d’alumine 4,1740g 
 
IV.2.1.3 Allure des courbes obtenues 
 
Figure IV-5 : Courbes expérimentales obtenues lors de la réalisation d’échelon sur l’azote dans les cas sans réacteur (▲ ) avec 
réacteur rempli de bille de verre (+) et dans le cas du réacteur rempli de billes d’alumine (●). 
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L’allure des courbes obtenues lors de ces premiers tests de DTS (Figure IV-5) semble logique 
qualitativement. Dans le cas des réacteurs remplis de billes (verre et alumine), le changement de 
concentration en azote est détecté plus tardivement que lors du test où il n’y a pas de réacteur. Cela 
semble normal puisque le fluide a une plus grande distance à parcourir. Enfin, le temps le plus lent 
de sortie des réactifs est obtenu avec des billes d’alumines poreuses. Cela correspond au temps de 
passage dans la porosité du catalyseur. Il devrait donc être possible de calculer la diffusivité effective 
grâce aux tests avec les billes de verre et les billes d’alumine.  
 Exploitation des résultats 
IV.2.2.1 Cas sans réacteur 
Dans un premier temps, des manipulations sans réacteur ont été réalisées. Les tubes en amont et en 
aval du réacteur ont été directement connectés. Initialement, les manipulations effectuées et les 
simulations étaient décalées. Les simulations avaient en moyenne 1,5 secondes d’avance sur les 
manipulations. Sur une expérience de 6 secondes en moyenne, ce temps de retard n’est pas 
négligeable. Dans un premier temps, des modifications sur le banc de manipulation ont été réalisées 
afin d’identifier des volumes morts. La suppression des capteurs de pression, qui aurait pu être source 
de volume mort, n’a pas donné de résultats concluants. Il en est de même sur les vannes quatre voies. 
Les lignes ont aussi testées. Il a donc été supposé que le spectromètre de masse ou le capillaire 
permettant la jonction entre le banc et le spectromètre créaient ce décalage.  
Un autre analyseur a été utilisé afin de comparer les temps de réponse des deux analyseurs et 
d’identifier ainsi la raison du retard. Un TCD (thermal conductivity detector) a été ajouté au banc de 
manipulation. Les conditions opératoires ont donc été modifiées pour pouvoir s’adapter aux 
contraintes du TCD (Faible débit de gaz : 20 mL.min-1, écart de conductivité thermique entre les deux 
fluides). On utilisera dans ce cas un faible débit et l’azote sera remplacé par de l’hydrogène. La taille 
du réacteur a aussi été augmentée ainsi que la masse des billes d’alumine.  
Dans un premier temps, le TCD a été placé en amont du capillaire et à la suite du réacteur comme le 
montre la Figure IV-6. Un échelon d’hydrogène a été réalisé. L’argon est introduit via un débitmètre 
analogique puis au temps t0, un flux d’hydrogène de même débit que celui d’argon est introduit et 
l’argon est arrêté. 
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Figure IV-6 : Mise en place du TCD avant le capillaire du spectromètre de masse.  
Les résultats obtenus sont donnés en Figure IV-7.  
 
Figure IV-7 : Evolutions des signaux d’hydrogène obtenus par le TCD et par le spectromètre de masse (TCD placé avant le 
capillaire). 
Un décalage de 1,5 secondes est observé. Ce décalage correspond au temps de passage dans le 
capillaire et dans le spectromètre de masse. Or le temps de séjour dans le capillaire est estimé à 0,3 
seconde dû à son très faible diamètre. Une autre expérience est alors réalisée mais avec le TCD placé 
après le capillaire comme le montre la Figure IV-8. 
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Figure IV-8 : Schéma du montage utilisé avec le TCD placé après le capillaire. 
Les résultats obtenus grâce à cette manipulation sont décrits en Figure IV-9. 
 
Figure IV-9 : Evolution du signal d’hydrogène via l’analyse du TCD et via le spectromètre de masse. 
Dans la manipulation présentée ici les signaux sont superposés. Par conséquent, l’écart entre la 
simulation et les manipulations ne semble pas provenir du spectromètre de masse. Le capillaire est 
donc mis en cause. Afin de palier au décalage entre les simulations et la manipulation, une ligne 
fictive sera ajoutée au code afin de prendre en compte le retard créé par le capillaire. 
Un terme de dispersion est aussi ajouté sur le capillaire.  
Les manipulations et les simulations ainsi obtenues sont présentées en Figure IV-10. 
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Figure IV-10 : Evolution de la fraction molaire en azote dans le cas sans réacteur. 
Le cas présenté en Figure IV-10 est celui de la manipulation sans réacteur. La manipulation a été 
réalisée plusieurs fois afin de tester la répétabilité de la manipulation. Pour les tests suivants avec 
réacteur, les paramètres utilisés sur ce test sont fixés. Ils correspondent aux vitesses dans les lignes, 
longueurs des lignes ainsi qu’à la ligne ajoutée pour prendre en compte le retard dû au capillaire. La 
corrélation d’Arris a été utilisée afin de déterminer les termes de dispersion dans les lignes. 
Cependant, ces termes de dispersion sont assez faibles et ont donc été négligés.  
IV.2.2.2 Cas avec le réacteur rempli de billes de verre non poreuses 
Une manipulation avec un réacteur rempli de billes de verre est ensuite réalisée. Les conditions 
opératoires (débit, concentration des gaz internes, température..) sont les mêmes que pour le cas 
sans réacteur.  
 
Figure IV-11 : Evolution de la fraction molaire en azote dans le cas avec réacteur rempli de billes de verre 
De même que pour le cas sans réacteur, les manipulations ont été réalisées deux fois afin de vérifier 
la répétabilité des manipulations (Figure IV-11). Comme indiqué dans la partie précédente, la 
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corrélation de Gunn a été utilisée afin de calculer le nombre de Peclet puis le terme de dispersion 
axiale dans le réacteur. Le terme de dispersion axiale ainsi obtenu dans le réacteur est de 
ͳǡͷ ൈ ͳͲିସ݉ଶǤ ݏିଵǤL’influence du terme de dispersion axiale est négligeable sur l’allure des courbes. 
Il est considéré nul dans le réacteur. On remarque ici un décalage entre les courbes expérimentales 
et le modèle. Le décalage est présent au démarrage des courbes et n’est donc pas attribué au terme 
de dispersion axial précédemment obtenu. Il a premièrement été supposé qu’une zone de volume 
mort était présente dans le réacteur. Cependant, ce décalage n’est pas présent dans le cas du 
réacteur rempli de billes d’alumine. A ce jour, la raison du décalage n’a pas encore été élucidée.  
IV.2.2.3 Cas du réacteur rempli de billes d’alumine 
Le dernier cas étudié est celui du réacteur rempli de billes d’alumine poreuse. De même que pour le 
cas avec les billes de verre, les conditions opératoires (débit, concentration des gaz internes, 
température..) sont les mêmes que pour le cas sans réacteur.  
 
Figure IV-12 : Evolution de la fraction molaire en azote dans le cas du réacteur rempli de billes d’alumine poreuse 
La Figure IV-12 montre l’évolution de la fraction molaire en azote en fonction du temps dans le cas 
du réacteur rempli de billes d’alumine.  
Par rapport au cas des billes de verre, le coefficient de transfert gaz/solide ainsi que la diffusivité 
effective ont été ajoutés. La comparaison entre le modèle et l’expérience est convenable.  
Comme expliqué dans le chapitre précèdent, le coefficient de transfert gaz/solide a été calculé en 
utilisant la corrélation de Yoshida. Cette corrélation permet de calculer le nombre de Sherwood puis 
le coefficient de transfert. De même, pour le calcul de la diffusion effective, la corrélation de Fuller 
est utilisée pour calculer le terme de diffusion molaire. La porosité du catalyseur est connue et 
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n’ayant pas d’information plus précise sur la tortuosité du catalyseur, cette dernière a été prise égale 
à 2.  
On obtient : ݇௚௦ ൌ ͵ǡʹ ൈ ͳͲିଶ݉Ǥ ݏିଵ 
ܦ௘௙௙ ൌ ͳǡʹ ൈ ͳͲି଺݉ଶǤ ݏିଵ  
 
Un résumé des trois manipulations est présenté en Figure IV-13. 
 
Figure IV-13 : Comparaison entre les simulations (-) et les manipulations réalisées dans les cas sans réacteur (▲ ) avec réacteur 
rempli de billes de verre (+) et dans le cas du réacteur rempli de billes d’alumine (●). 
Ainsi la DTS a permis de déterminer les valeurs des termes de diffusion interne et de coefficient de 
transfert gaz/solide. On voit clairement que la diffusion dans le catalyseur décale en temps la réponse 
du signal. En régime transitoire, nos signaux seront donc aussi décalés. Pour s’affranchir de ce 
décalage, on travaillera dans un premier temps avec un catalyseur broyé. 
 Etude d’adsorptions sur un catalyseur 20%pds Ni/Al2O3 
L’objectif de cette étude est de mettre en place les premiers tests en dynamique et en réaction sur 
le banc de manipulation et de voir les données qu’il est possible d’extraire de la méthode. L’analyse 
est réalisée uniquement avec un infra-rouge. Ces tests doivent permettre de vérifier qu’il est possible 
d’obtenir un signal périodique stable avec un rapport signal sur bruit convenable. Cela permettra 
aussi de valider le modèle créé. Les manipulations sont ici réalisées avec un catalyseur broyé de nickel 
supporté sur alumine car celui-ci est très chargé en métal (20%pds en nickel) par rapport au 
catalyseur au palladium (0,05%pds). D’après les expressions du décalage de phase obtenues par la 
méthode analytique, plus le nombre de sites actifs est élevé et plus le décalage de phase est 
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important. Ainsi, si le gain est encore dans une plage convenable, on s’attend à avoir un décalage 
important ou au moins plus important que sur un catalyseur moins chargé en métal. Les résultats 
obtenus par ces manipulations seront ensuite comparés aux résultats obtenus en utilisant la méthode 
de Nievergeld [24]. 
 Mode opératoire 
Lors des manipulations, le CF4 est utilisé comme traceur. Dans les manipulations, le traceur servira à 
simuler l’hydrodynamique dans le réacteur. C’est une espèce qui est supposée ne pas s’adsorber à la 
surface du catalyseur et qui ne réagit pas avec les autres espèces en présence dans le réacteur. Des 
oscillations de débit volumique entre le CF4 et le(s) réactif(s) sont réalisées en opposition de phase. 
Cela permet de garder un débit total stable lorsqu’il n’y a pas de décalage de phase. De l’argon est 
aussi utilisé afin de diminuer le temps de séjour dans la cellule infrarouge.  
Le schéma du banc utilisé lors de cette étude est illustré en Figure IV-14. 
 
Figure IV-14 : Schéma de manipulation utilisé lors des études d’adsorption (passage des réactifs dans le réacteur) 
Afin de vérifier que les oscillations entre le(s) réactif(s) et le traceur sont bien en opposition de phase 
avant l’entrée dans le réacteur, un contrôle est réalisé avant chaque manipulation. Pour cela, les 
vannes V1 et V4 sont basculées. Ainsi, les gaz de la réaction sont envoyés vers le by-pass puis sont 
analysés. De l’argon est aussi utilisé dans le deuxième circuit. Cela permet de maintenir le catalyseur 
sous flux inerte lorsque les gaz de la réaction sont envoyés vers le by-pass. Le schéma utilisé est 
illustré en Figure IV-15. 
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Figure IV-15 : Schéma de manipulation utilisé afin de vérifier le déphasage entre le CF4 et le réactif via le by-pass (passage des réactifs 
dans by-pass)  
Dans le cas sans réacteur, le réactif et le CF4 doivent être en opposition de phase. Dans le cas avec 
passage dans le réacteur, un décalage de phase est attendu. Le réactif s’adsorbe à la surface du 
catalyseur provoquant un retard de phase du réactif par rapport au traceur.  
La valeur expérimentale de ce décalage de phase est obtenue en ajustant les courbes expérimentales 
par une fonction sinusoïdale (Équation IV-1 et Équation IV-2). Ceci permet de déterminer la 
fréquence, l’amplitude, la moyenne et la phase des signaux. 
ܥ௥±௔௖௧௜௙ ൌ  ۃܥ௥±௔௖௧௜௙ۄ ൅ ܣ௥±௔௖௧௜௙ ൫ʹߨ݂ݐ ൅ ߮௥±௔௖௧௜௙൯ Equation IV-1 
ܥ஼ிర ൌ  ۃܥ஼ிరۄ ൅ ܣ஼ிସ ൫ʹߨ݂ݐ ൅ ߮஼ிర൯ Equation IV-2 
Un optimiseur utilisant la méthode du gradient réduit généralisé (GRG) est utilisé pour minimiser la 
somme des moindres carrés. Le décalage de phase est obtenu en soustrayant la phase du réactif à 
celle du traceur. Il est corrigé de S radians pour prendre en compte le fait que le réactif et le traceur 
sont introduits en opposition de phase dans le réacteur. Le réactif et le traceur sont injectés en 
opposition de phase afin que débit total soit le plus constant possible. Cela permet de stabiliser la 
pression dans le réacteur. Le décalage de phase créé ensuite est subi et à une influence sur le débit 
total. L’Equation IV-3 est aussi obtenue.  
ߔ ൌ ߮௥±௔௖௧௜௙ െ ߮஼ிర െ ߨ Equation IV-3 
Expérimentalement, il faut bien vérifier que les signaux ne sont pas décalés d’une ou de plusieurs 
périodes. Le cas échéant, il faut retrancher la période à la valeur du décalage de phase obtenu.  
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 Adsorption de C2H4  
Le réacteur est un tube en acier inoxydable avec un diamètre interne de 3,73 mm pour une longueur 
de 8cm. Le réacteur est chargé avec 400 mg du catalyseur Ni/Al2O3 broyé entre 100 et 200 μm. 
L’analyse infrarouge a été utilisée afin d’observer les gaz en sortie de réacteur.  
L’éthylène et le CF4 sont introduits dans le réacteur pour différentes fréquences et en opposition de 
phase. De l’argon a été utilisé afin que le débit total soit de 200 mL.min-1. Les conditions opératoires 
sont détaillées dans le Tableau IV-3. 
Tableau IV-3 : Conditions opératoires lors de l’étude de l’adsorption moléculaire du C2H4 
Débit de C2H4  19 mL.min-1 (auxquels sont ajoutés 1 mL.min-1 d’argon contenu 
dans la bouteille) 
Débit de CF4  20 mL.min-1 
Débit d’argon  160 mL.min-1 
Masse de catalyseur  0,4016 g (broyé entre 100μm et 200μm) 
Température 25°C – 35°C - 50°C 
Fréquence Entre 0,1Hz and 1,5Hz 
La Figure IV-16 et la Figure IV-17 montrent le type de courbes obtenues à la sortie du by-pass et à la 
sortie du réacteur. 
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Figure IV-16 : Evolution des fractions molaires en CF4 et en C2H4, analysée par Infrarouge, en sortie de By-pass, en fonction du 
temps. Fréquence de 0,5Hz et température ambiante. 
 
Figure IV-17 : Evolution des fractions molaires en CF4 et en C2H4, analysée par Infrarouge, en sortie de réacteur, en fonction du 
temps. Fréquence de 0,5Hz à 25°C.  
La manipulation présentée en Figure IV-16 permet de vérifier l’opposition de phase entre le traceur 
et le réactif. Dans le cas présenté en Figure IV-16, le décalage expérimental est de 3,06 radians, ce 
qui est proche de S comme souhaité. En moyenne, sur les manipulations réalisées à 25°C, le décalage 
de phase est de 3,12 radians avec un écart-type de 0,09 radian. Afin d’être le plus précis possible, des 
tests en by-pass seront réalisés à chaque fréquence en parallèle des manipulations effectuées dans 
le réacteur pour éviter toute déviation des débitmètres. 
Avant de démarrer les oscillations, une durée en fonctionnement stationnaire est réalisée afin que 
l’équilibre soit atteint. Entre chaque manipulation, une durée d’au moins 30 secondes est réalisée en 
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stationnaire. Sur la Figure IV-16 et la Figure IV-17, l’échelle des abscisses a été tronquée afin de se 
focaliser sur la forme des oscillations mais une durée de 30 secondes a bien été respectée avant de 
démarrer les oscillations. Pour des abscisses comprises entre 0 et 2 secondes, c’est pour cela que les 
profils de concentration en CF4 et en C2H4 sont plats. 
 
Les décalages de phase ont été estimés pour différentes fréquences afin de déterminer l’évolution 
du déphasage en fonction de la fréquence. On considère ici une adsorption moléculaire, par 
conséquent, l’expression analytique correspondant à une adsorption moléculaire a été utilisée pour 
déterminer la constante d’équilibre d’adsorption.  
Les expressions analytiques utilisées pour calculer la constante d’équilibre dans le cas d’une 
adsorption moléculaire sont rappelées en Équation IV-6 et Équation IV-7. 
߶ ൌ ݓሺെ ோܶ െ ோܶమ
஼ಿಾ௞భ௞షభ భ்మ
ଵା௪మ భ்మ
ሻ  Équation IV-6 
ȁܪሺݓሻȁ ൌ ݁
ቆି்ೃమ
஼ಿಾ௞భ௞షభ భ்య௪మ
ଵା௪మ భ்మ
ቇ
 
Avec ோܶ ൌ ሺߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣ሻ
௅ೃ
௩  ; ோܶమ ൌ ሺͳ െ ߝሻ
௅ೃ
௩  ; ଵܶ ൌ
ଵ
௞భ஼ಲೞೞା௞షభ
 
Équation IV-7 
 
Dans ces équations, seules les constantes d’adsorption et de désorption sont inconnues. Comme 
montré dans la partie III.4.3, la méthode est sensible à la constante d’équilibre d’adsorption mais pas 
à la constante d’adsorption et la constante de désorption. Ainsi même en travaillant sur le gain et sur 
le décalage de phase, les constantes d’adsorption et de désorption seront très corrélées. Par 
conséquent, on travaillera ici sur le rapport des deux, c’est à dire la constante d’équilibre d’adsorption 
K.  
Les courbes du décalage de phase et du gain en fonction de la fréquence pour les trois températures 
étudiées sont données en Figure IV-18 et an Figure IV-19. 
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Figure IV-18 : Adsorption du C2H4 sur le catalyseur Ni/Al2O3. Evolution du décalage de phase en fonction de la fréquence pour 
différentes températures (Manipulations et méthode analytique) 
 
Figure IV-19 : Adsorption du C2H4 sur le catalyseur Ni/Al2O3. Evolution du Gain en fonction de la fréquence pour différentes 
températures (Manipulations et méthode analytique). 
Un profil linéaire de l’évolution du décalage de phase en fonction de la fréquence est observé. Ce 
profil était attendu de par l’expression du décalage de phase obtenue par la méthode de Nievergeld 
[24]. En effet, le décalage de phase est proportionnel au temps de séjour dans le lit catalytique ainsi 
que la cinétique de la réaction d’adsorption. 
Pour le gain, un profil relativement plat est observé pour des fréquences inférieures à 0,6Hz. Ensuite 
le gain diminue fortement de 80% à environ 50%. De même que pour le décalage de phase, ce type 
de profil était attendu pour une adsorption moléculaires [24]. Pour les manipulations effectuées à 35 
et 50°C, les deux courbes sont superposées. Avec les informations sur le gain uniquement, il aurait 
   89 
été complexe ici de déterminer les constantes d’équilibre d’adsorption pour les différentes 
températures ainsi que les chaleurs d’adsorption. 
Les constantes d’équilibre d’adsorption obtenues via la méthode analytique sont présentées dans le 
Tableau IV-4. 
Tableau IV-4 : Constantes d’équilibre d’adsorption obtenues dans le cas de l’adsorption du C2H4 sur le catalyseur de nickel.  
Température K (Pa-1) Ecart-type 
25 °C ʹǡ͹ʹ ൈ ͳͲି଺ ͺǡʹ ൈ ͳͲି଻ 
35 °C ʹǡͲͲ ൈ ͳͲି଺ ͸ǡͳ ൈ ͳͲି଻ 
50 °C ͳǡ͵Ͷ ൈ ͳͲି଺ ͳǡͶ ൈ ͳͲି଻ 
La loi de Van’t Hoff est utilisée afin de calculer la chaleur d’adsorption ainsi que l’entropie de la 
réaction d’adsorption.  
݈݊ሺܭሻ ൌ െοܪ௔ௗ௦ܴ ൬
ͳ
ܶ൰ ൅
οܵ௔ௗ௦
ܴ  
Equation IV-4 
 
L’évolution de ln(K) en fonction de 1/T est présentée en Figure IV-20. Une régression linéaire permet 
ensuite de déterminer οୟୢୱ et οܵ௔ௗ௦Ǥ 
 
Figure IV-20 : Evolution de ln(K) en fonction de l’inverse de la température pour les trois températures étudiées lors de l’adsorption 
de l’éthylène sur le catalyseur de nickel.  
On obtient οܪ௔ௗ௦ ൌ െʹͳǡͳ േ ͸݇ܬȀ݉݋݈ et οܵ௔ௗ௦ ൌ െͳ͹͹ǡͶܬȀ݉݋݈Ȁܭ  
L’analyse fréquentielle a été utilisée afin de vérifier si le code permettait bien de simuler le cas 
d’adsorption moléculaire du C2H4 (Figure IV-21).  
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Figure IV-21 : Comparaison entre l’évolution du décalage de phase sur les manipulations et les simulations via l’analyse 
fréquentielle.  
Les résultats obtenus par l’analyse fréquentielle sont satisfaisants et montrent une bonne cohérence 
entre le modèle fréquentiel et la méthode analytique pour les différentes températures étudiées.  
 
Cependant, la valeur de l’enthalpie d’adsorption est très basse. Pour cette valeur, on s’attend à ce 
que le phénomène observé corresponde à de la physisorption plutôt que de la chimisorption. Cette 
valeur est aussi basse par rapport aux valeurs trouvées dans la littérature. Dans les travaux de Brown 
et al. [51], une chaleur d’adsorption initiale de l’ordre de -120kJ.mol-1 à 300 Kelvin, sur une surface 
de Ni {110}, est obtenue. Dans les travaux de Vattuone [52], une enthalpie de -100kJ.mol-1 est 
obtenue. Dans ces deux études, des formations d’espèces CCH, CH2 et CH sont observées. Les 
processus sont donc ici des adsorptions irréversibles. Les résultats obtenus lors de nos manipulations 
sont donc très bas par rapport à la littérature. Un autre test a été réalisé afin de comparer deux 
méthodes et de pouvoir voir si la méthode des oscillations périodiques est à remettre en cause.  
 
Des échelons ont été réalisés dans les mêmes conditions que la méthode avec des oscillations. Dans 
un premier temps, de l’argon est injecté dans le réacteur puis un basculement de la vanne 4 voies V1 
est effectué afin d’injecter un mélange d’argon, CF4 et C2H4 dans les mêmes proportions que dans le 
Tableau IV-3. Une illustration de cette manipulation est en Figure IV-22 et Figure IV-23. 
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Figure IV-22 : Schéma de manipulation avant le basculement de la vanne V1. L’argon est analysé par l’infra-rouge.  
 
Figure IV-23 : Schéma de manipulation après le basculement. Le CF4 et le C2H4 sont analysés par l’infrarouge.  
Les manipulations ont été réalisées trois fois afin de tester la répétabilité de la manipulation. 
 
Les résultats obtenus lors de ce test sont en Figure IV-24 et Figure IV-25 pour les trois températures 
étudiées. 
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Figure IV-24 : Evolution des pourcentages molaires en CF4 et C2H4 en fonction du temps à 25, 35 et 50°C, suite au basculement entre 
les circuits 1 et 2 du banc de manipulation (dans le sens circuit 1 puis basculement vers le 2). 
 
Figure IV-25 : Evolution des pourcentages molaires en CF4 et C2H4 en fonction du temps à 25, 35 et 50°C, suite au basculement entre 
les circuits 1 et 2 du banc de manipulation (dans le sens circuit 2 puis basculement vers le 1). 
De même que pour les manipulations avec la méthode d’oscillations périodiques, les écarts entre les 
courbes sont cohérents. La courbe correspondant à la température la plus haute est la moins décalée 
par rapport au traceur. La courbe avec la plus basse température est en revanche très décalée par 
rapport au traceur. De plus, les tests de répétabilité entre les manipulations sont corrects.  
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Les écarts des courbes pour les différentes températures étudiées permettent de remonter à la 
quantité d’éthylène adsorbé à la surface du catalyseur. La quantité de sites actifs disponible à la 
surface du catalyseur étant connue, il est possible d’estimer le taux de recouvrement du catalyseur 
en éthylène pour les trois températures. En utilisant l’isotherme de Langmuir, la constante d’équilibre 
d’adsorption est ensuite calculée.  
La méthodologie est la suivante :  
- Les temps d’adsorption (écart entre la courbe du CF4 et C2H4) sont estimés pour les trois 
températures. Les aires entre les courbes des échelons sont calculées. 
- La multiplication entre ce temps d’adsorption et le débit molaire d’entrée en C2H4 permet de 
calculer la quantité de moles adsorbées à la surface du catalyseur.  
- La concentration de sites actifs par kg de catalyseur est connue (0,6mol.kg-1). Cela permet 
d’estimer le taux de recouvrement en C2H4. 
- La constante d’équilibre pour chacune des températures est ensuite calculée selon 
l’isotherme de Langmuir : ܭ ൌ ఏ಴మಹర஼಴మಹరିఏ಴మಹర஼಴మಹర 
Les valeurs obtenues sont regroupées dans le Tableau IV-5. 
Tableau IV-5 : Constantes d’équilibre d’adsorption obtenues pour 25,35 et 50°C avec la méthode des échelons  
 Monté Descente 
Température  Moles de C2H4 adsorbées K (Pa-1.s-1) Moles de C2H4 desorbées K (Pa-1.s-1) 
25 °C ʹǡͻ ൈ ͳͲିହ ͻǡͷ ൈ ͳͲି଺ ʹǡͶ ൈ ͳͲିହ ͹ǡ͸ ൈ ͳͲି଺ 
35 °C ͳǡͺ ൈ ͳͲିହ ͷǡ͹ ൈ ͳͲି଺ ͳǡ͹ ൈ ͳͲିହ ͷǡͷ ൈ ͳͲି଺ 
50 °C ͳǡͷ ൈ ͳͲିହ Ͷǡ͸ ൈ ͳͲି଺ ͳǡͳ ൈ ͳͲିହ ͵ǡ͵ ൈ ͳͲି଺ 
 
 La chaleur d’adsorption ainsi obtenue est telle que οܪ௔ௗ௦ ൌ െͳͻǡͷ݇ܬǤ݉݋݈ିଵ  pour les montés 
d’échelon et οܪ௔ௗ௦ ൌ െʹͶǡͳ݇ܬǤ ݉݋݈ିଵ pour les descentes. 
Les manipulations réalisées via les échelons donnent deux chaleurs d’adsorption qui sont très 
proches de la valeur trouvée par les oscillations périodiques. Ainsi la méthode n’est pas à remettre 
en cause ici. De plus, sur les échelons, on peut remarquer que l’adsorption semble être réversible. 
Les temps l’adsorption et de désorption sont en effet très proches. Les adsorptions proposées par 
Brown et al. [51] et Vattuone et al. [52] conduisent à rompre des liaisons carbone. Ces processus sont 
irréversibles. On suppose à ce stade que l’adsorption observée ici est celle du C2H4 en configuration 
ߨ d’où la faible valeur par rapport à la littérature. Dans les travaux d’Iijima [53], seules les adsorptions 
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de type Van der Waal’s, une enthalpie d’adsorption telle οܪ௔ௗ௦ ൌ െʹ͵ǡͶ݇ܬǤ݉݋݈ିଵ  est obtenue. 
Cette énergie correspond bien à nos valeurs. 
 Adsorption de C2H2 
Une autre manipulation d’adsorption a été réalisée sur le C2H2. La dernière manipulation réalisée sur 
des cas « simples » sera l’étude de l’adsorption compétitive du C2H2 et C2H4. Ainsi avant de réaliser 
cette manipulation, l’étude de l’adsorption seule de C2H2 a été réalisée afin de pouvoir estimer la 
constante d’équilibre d’adsorption.  
Les conditions opératoires utilisées lors de ce test sont regroupées dans le Tableau IV-6: 
Tableau IV-6 : Conditions opératoires lors de l’étude de l’adsorption du C2H2 sur un catalyseur de monoxyde de nickel.  
Débit de C2H2  4mL.min-1  
Débit de CF4  4 mL.min-1 
Débit d’argon  192 mL.min-1 
Masse de catalyseur  0,2015 g (broyé entre 100μm et 200μm) 
Température 20°C – 30°C - 40°C - 50°C 
Fréquence Entre 0,1Hz and 0,5Hz 
Les résultats obtenus experimentalement ainsi que la comparaison avec la méthode analytique sont 
en Figure IV-26. De même que pour l’adsorption du C2H4, une adsorption moléculaire a été supposée.  
 
Figure IV-26 : Adsorption du C2H2 sur un catalyseur de Nickel pour différentes températures. 
De même que pour le C2H4, une régression des moindres carrés est effectuée afin de déterminer la 
constante d’adsorption d’équilibre pour les différentes températures étudiées ainsi que l’énergie 
d’activation de la réaction. Les résultats obtenus sont dans le tableau suivant. 
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Tableau IV-7 : Constantes d’équilibre d’adsorption pour le C2H2 aux quatre températures étudiées. 
Température K (Pa-1) Ecart-type 
20 °C ͶǡͲͷǤ ͳͲି଺ ͵ǡͶ ൈ ͳͲି଻ 
 
30 °C ͵ǡͳ͹Ǥ ͳͲି଺ ʹǡͳ ൈ ͳͲି଻ 
40 °C ͵ǡͻͶǤ ͳͲି଺ Ͷ ൈ ͳͲି଻ 
50 °C ʹǡͳ͸Ǥ ͳͲି଺ ͸ǡͷ ൈ ͳͲି଻ 
L’énergie d’activation de l’adsorption est telle que :  
ܧ௔ ൌ െͳ͸ǡͳ േ Ͷ݇ܬȀ݉݋݈ 
De même que pour le cas précèdent, on suppose ici que l’enthalpie obtenue correspond à la 
physisorption. L’acétylène s’adsorberait ici aussi en configuration π. 
 Adsorption compétitive de C2H4 et C2H2 
Le dernier cas d’étude sur le catalyseur chargé de nickel est l’adsorption compétitive. Pour ces 
manipulations, le catalyseur et le réacteur utilisés sont les mêmes que dans le cas de l’adsorption de 
l’éthylène et l’acétylène. L’alimentation est composée d’argon, d’acétylène, d’éthylène et de CF4. A 
l’aide des débitmètres analogiques, des oscillations d’un mélange acétylène/éthylène et de CF4 sont 
générées en opposition de phase avec une amplitude de ±1 mL/min (8,3%). (Un mélange 
acétylène/éthylène sur le premier débitmètre et le CF4 sur le second). Les conditions opératoires sont 
données dans le Tableau IV-8 avec un débit total de 200 mL.min-1. Les manipulations ont été 
effectuées à 25°C pour des fréquences de 0,1 à 1,5 Hz.  
Tableau IV-8 : Conditions opératoires lors de l’étude de l’adsorption du C2H2 sur un catalyseur de monoxyde de Nickel.  
Débit de C2H2 // C2H4 20 mL.min-1 (1 mL.min-1 de C2H2 et 19 mL.min-1 de C2H4) 
Débit de CF4  20 mL.min-1 
Débit d’argon  160 mL.min-1 
Masse de catalyseur  0,4016 g (broyé entre 100μm et 200μm) 
Température 25 °C 
Fréquence Entre 0,1 Hz and 1,5 Hz 
Les évolutions des fractions molaires en fonction du temps pour une fréquence de 0,1Hz, dans le by-
pass et dans le réacteur sont données en Figure IV-27 et en Figure IV-28. 
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Figure IV-27 : Evolution de la fraction molaire en C2H2, C2H4 et CF4 dans le By-pass : 0,1Hz à température ambiante. 
 
Figure IV-28 : Evolution de la fraction molaire en C2H2, C2H4 et CF4 en sortie de réacteur. Oscillation en entrée à 0,1Hz et à 25°C. 
L’évolution du décalage de phase en fonction de la fréquence pour le C2H4 est montrée dans la Figure 
IV-29. Une comparaison est réalisée avec la manipulation d’adsorption du C2H4 seul, ces deux 
manipulations étant réalisées dans les mêmes conditions.  
 
Figure IV-29 : Evolution du décalage de phase en fonction de la fréquence pour le cas du C2H4. Les manipulations en compétition 
d’adsorption (Tableau IV-8) et celles d’adsorption du C2H4 seul (Tableau IV-3) sont présentées.  
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De même que pour le cas de l’adsorption du C2H4 seul, une évolution linéaire du décalage de phase 
en fonction de la fréquence est obtenue. Cependant dans le cas de la manipulation où du C2H4 et 
C2H2 sont introduits, on observe que le décalage de phase est moins important que dans le cas du 
C2H4 seul. Cela semble logique puisque dans ce cas, l’acétylène s’adsorbe également à la surface du 
catalyseur, réduisant ainsi le nombre de sites actifs libres disponible pour le C2H4.  
Dans ce cas d’étude d’adsorption compétitive, les expressions analytiques sont trop complexes à 
obtenir, par conséquent, la méthode analytique n’est pas utilisée dans cette partie. La méthode 
fréquentielle a été utilisée (voir ci-dessous avec le tracé du C2H2).  
 
Dans le cas du C2H2 les tendances obtenues étaient difficilement exploitables avec une amplitude de 
5%. Les oscillations sont bruitées et plus la fréquence augmente et plus il est compliqué d’obtenir un 
signal avec des oscillations propres. Il était surtout compliqué de déterminer le démarrage des 
oscillations. Dans le cas du C2H2, le décalage de phase est bien plus important que le C2H4. C’est par 
exemple le cas pour une fréquence de 0,2 Hz où le signal du C2H2 est en phase avec celui du CF4 
(Figure IV-30). Quand le signal est décalé, il est capital de savoir quand les oscillations démarrent 
pour ne pas attribuer un mauvais décalage de phase. Il a donc été choisi d’augmenter l’amplitude des 
oscillations à 15% (c’est le cas pour la Figure IV-30).  
 
Figure IV-30 : Evolution des fractions molaires en CF4, C2H4 et C2H2 en sortie de réacteur. Oscillations de 0,2Hz à 25°C, amplitude des 
oscillations de 15%. 
L’évolution des décalages de phase en fonction de la fréquence pour le C2H2 et le C2H4 sont montrés 
dans la Figure IV-31 pour une amplitudes des signaux d’entrée de 15%. Dans le cas du C2H4, les 
décalages de phase avec des amplitudes de 5 et 15% sont identiques. Pour le C2H2 cette comparaison 
ne peut pas être réalisée car les résultats avec une amplitude de 5% sont trop bruités.   
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Figure IV-31 : Evolution des décalages de phase en fonction de la fréquence pour le C2H2 et le C2H4 dans les conditions du Tableau 
IV-8. 
Les décalages de phase obtenus sont linéaires. On voit nettement que le décalage de phase du C2H2 
est bien plus important que celui du C2H4 alors que le C2H4 est introduit en excès par rapport au C2H2. 
La méthode fréquentielle est utilisée afin de voir si les constantes cinétiques précédemment 
obtenues permettent de simuler les manipulations réalisées ici. Les résultats sont en Figure IV-32.  
 
Figure IV-32 : Evolution du décalage de phase en fonction de la fréquence pour l’adsorption compétitive du C2H4 et du C2H2 sur le 
catalyseur de nickel : Manipulation et simulation utilisant la méthode fréquentielle.  
En gardant les mêmes paramètres cinétiques obtenus pour les adsorptions seules du C2H2 et C2H4, la 
simulation ne correspond pas aux manipulations réalisées. Le décalage de phase du C2H2 est plus fort 
que celui du C2H4 ce qui était attendu. On s’attend en effet à ce que le C2H2 soit plus fortement 
adsorbé que le C2H4. Cependant, le décalage de phase est trop important pour le C2H4 par rapport à 
la manipulation et celui du C2H2 est trop faible. Un ajustement des constantes cinétiques a été réalisé 
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pour voir à partir de quelle valeur une bonne comparaison pouvait être réalisée. Il faut multiplier la 
constante d’adsorption du C2H2 par 2,2 et diviser celle du C2H4 par 2 (Tableau IV-9).  
Tableau IV-9 : Comparaison entre les constantes d’adsorption obtenues dans les manipulations avec un seul composé et celles lors 
de l’adsorption compétitive. 
 K C2H4 (Pa-1) K C2H2 (Pa-1) 
Adsorption composé seul (25°C) ʹǡ͹ʹ ൈ ͳͲି଺ ͶǡͲͷ ൈ ͳͲି଺ 
Adsorption compétitive (25°C) ͳǡ͵͸ ൈ ͳͲି଺ ͺǡͻ ൈ ͳͲି଺ 
 
Ainsi la cinétique observée ici ne suit pas un modèle de Langmuir. On ne peut pas grâce aux 
manipulations avec les composés seuls prévoir l’évolution du système en compétition d’adsorption. 
Il est aussi possible que l’adsorption ait lieu sur deux sites actifs ce que le modèle ne prend pas en 
compte. Un résultat surprenant est que lors de l’adsorption compétitive le C2H2 est beaucoup plus 
déphasé que lors de l’adsorption du composé seul. On s’attendait à ce que ce décalage soit égal ou 
inférieur au cas où le composé est seul. En effet, les sites actifs sont aussi occupés par l’éthylène dans 
le cas de l’adsorption compétitive ce qui devrait réduire le décalage.  
 Adsorption compétitive sur le palladium 
Le catalyseur utilisé est le palladium supporté sur de l’alumine ayant une concentration de 0,05% 
poids. Il est sous forme broyé dont le diamètre des particules est de 100 à 200 μm. Une masse de 
0,20g a été utilisée, dans un réacteur en verre de 2,8 mm de diamètre. Le catalyseur a été réduit 
pendant 2 heures à 150°C dans un four, sous hydrogène et argon avec des débits respectifs de 50 
mL/min. La composition de l’alimentation est identique à celle de l’adsorption compétitive sur le 
nickel (Tableau IV-10). Les manipulations ont été effectuées à 25, 45 et 55°C pour des fréquences de 
0,1 à 2 Hz.  
Tableau IV-10 : Conditions opératoires lors de l’étude de l’adsorption du C2H2 sur un catalyseur de monoxyde de Nickel.  
Débit de C2H2 // C2H4 20mL.min-1  (1 mL.min-1 de C2H2 et 19 mL.min-1 de C2H4) 
Débit de CF4  20 mL.min-1 
Débit d’argon  160 mL.min-1 
Masse de catalyseur  0,2 g (broyé entre 100μm et 200μm) 
Température 25, 45 et 55°C 
Fréquence Entre 0,1Hz and 2Hz 
 
Les évolutions des décalages de phase en fonction de la fréquence pour les trois températures 
étudiées sont en Figure IV-33, Figure IV-34 et Figure IV-35. 
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Figure IV-33 : Evolution du décalage de phase pour le C2H2 et C2H4 sur le catalyseur de palladium à 25°C. 
 
 
 
Figure IV-34 : Evolution du décalage de phase pour le C2H2 et C2H4 sur le catalyseur de palladium à 45°C. 
 
 
 
Figure IV-35 : Evolution du décalage de phase pour le C2H2 et C2H4 sur le catalyseur de palladium à 55°C. 
Les figures précédentes montrent un faible décalage de phase du C2H4 par rapport au C2H2. Ce 
décalage est presque nul à 45 et 55°C. Ceci montre une très faible adsorption du C2H4 sur les sites 
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catalytiques du palladium en présence d’acétylène. Ces résultats sont en accord l’étude de 
Borodzinski et al. [35] pour laquelle deux sites actifs semblent être à la surface du catalyseur : un site 
de petite taille où s’adsorbe le C2H2 et un site de grande taille, en plus faible quantité, où s’adsorbe 
le C2H4. 
 Conclusion 
Les manipulations réalisées dans cette partie avaient pour objectif d’une part de connaitre 
l’hydrodynamique du banc de manipulation et d’autre part de mettre en place les premiers tests en 
transitoire. La distribution de temps de séjour a permis de déterminer le coefficient de transfert 
externe ainsi que la diffusion effective dans le grain de catalyseur. Dans un premier temps, il a été 
décidé de travailler avec un catalyseur broyé en poudre afin d’obtenir un décalage de phase moins 
impacté par les phénomènes de diffusion interne et externe.  
 
Sur les manipulations d’adsorption, les résultats obtenus sur le catalyseur de Ni/Al2O3 et de Pd/Al2O3 
sont satisfaisants. Ils montrent que le décalage de phase est visible mais surtout les résultats obtenus 
sont logiques. Les décalages de phase sont plus importants à basse température qu’à température 
élevée. Les chaleurs d’adsorption obtenues sur le catalyseur de Ni/Al2O3 correspondent à la 
physisorption de l’acétylène et de l’éthylène. Sur les adsorptions des composés seuls, des évolutions 
linéaires des décalages de phase en fonction de la fréquence sont observés ce qui correspond bien à 
ce que Nievergeld avait prédit.  
Dans le cas du catalyseur avec le palladium (0,05%pd) le décalage de phase reste visible et l’on 
constate que l’éthylène semble très peu s’adsorber à la surface du catalyseur par rapport à 
l’acétylène.  
Ainsi, les premiers tests en dynamiques ont été mis en place et montrent que des décalages sont 
observables et exploitables. Le gain semble ici donner moins d’informations que le décalage de 
phase. La dernière étape est donc désormais l’application de la méthodologie à l’hydrogénation 
sélective de l’acétylène.  
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V Etude de la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène 
Ce chapitre a pour objectif de décrire la méthodologie transitoire expliquée précédemment à la 
réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène. Dans un premier temps, des tests ont été réalisés 
en régime stationnaire. Un modèle cinétique a été développé à partir des données stationnaires. Ce 
premier modèle a ensuite permis d’initier le modèle pour les données en régime dynamique. De plus, 
cela permet de comparer les deux méthodes en termes d’informations obtenues, de temps de 
manipulation ainsi que d’efficacité sur le traitement des données.  
Les manipulations en régime transitoire sont réalisées à plusieurs fréquences. Pour chaque test, le 
gain et le décalage de phase sont calculés afin d’obtenir une analyse fréquentielle. Plusieurs 
amplitudes et fréquences ont été testées mais au vu du temps imparti, seules quelques 
manipulations ont été utilisées afin d’optimiser le modèle cinétique.  
 Etude de la réaction en régime stationnaire sur un catalyseur de palladium broyé 
L'étude cinétique a été effectuée sur le catalyseur Pd/Al2O3 (décrit dans le paragraphe IV.1.2). Ce 
catalyseur a été broyé. En effet, le catalyseur utilisé pour le procédé d'hydrogénation d'acétylène est 
un catalyseur en croute. La réaction est très rapide et cela permet de minimiser le temps de diffusion 
interne. Si un catalyseur avec une répartition homogène de palladium était utilisé, des phénomènes 
de limitation interne seraient sans doute présents. Lors de la DTS, il a été remarqué que la diffusion 
interne décale les réponses en temps. Ce décalage est dû au temps de séjour des molécules dans les 
pores du support. Dans les expériences transitoires, ce décalage se rajoute au décalage dû à la 
réaction. Dans un premier temps, on souhaite se focaliser uniquement sur la réaction. C'est pour cela 
que le catalyseur a été broyé. Les particules de catalyseur sont ainsi suffisamment petites pour que 
l’on puisse s’affranchir du temps de diffusion par rapport au temps de séjour dans le réacteur. Un 
autre avantage de broyer le catalyseur est d’avoir un meilleur écoulement. Il y a plus de particules de 
catalyseur sur le diamètre du réacteur permettant ainsi d’obtenir un écoulement proche du piston.  
Le fait de broyer puis tamiser le catalyseur pose un problème d’échantillonnage. En broyant, puis 
tamisant, on ne peut pas être sûr de conserver le même pourcentage de palladium dans l’échantillon. 
Les manipulations en régime stationnaire ont donc été effectuées sur deux chargements de 
catalyseur neufs de même masse. Cela a permis de vérifier que pour la masse sélectionnée, le 
chargement est reproductible et les résultats ne sont pas faussés par une mauvaise distribution du 
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palladium dans l’échantillon. Des tests de reproductibilité ont été régulièrement réalisés afin de 
vérifier que le catalyseur ne se désactivait pas.  
 Mode opératoire 
Nievergeld a montré dans sa thèse qu’il est préférable en terme de sensibilité des paramètres 
cinétiques de réaliser les manipulations transitoires dans un réacteur piston. Par conséquent, afin de 
comparer au mieux les deux méthodes, un réacteur piston sera aussi utilisé en régime stationnaire 
et non-stationnaire.  
Un tube en verre de 17cm de long avec un diamètre de 6mm a été sélectionné. La longueur du 
réacteur est ici choisie en fonction du dimensionnement du four. Il faut que le réacteur soit plus long 
que ce dernier pour pouvoir y fixer, aux extrémités, l’arrivée et la sortie des gaz. Le réacteur est donc 
placé dans un four cylindrique dont la température est contrôlée et régulée. Un thermocouple est 
inséré dans le four ainsi que dans le lit catalytique. Cela permet de comparer les températures ainsi 
que de maitriser la température dans le lit catalytique. Il est ainsi possible de vérifier le 
fonctionnement isotherme du réacteur. L’analyse en ligne se fait à l’aide du détecteur infrarouge qui 
a été décrit précédemment. Une photographie du réacteur dans le four est donnée en Figure V-1. 
 
Figure V-1 : Photo du réacteur dans le four cylindrique 
Le banc expérimental est le même que celui présenté lors de la partie III.1. : « Description du banc de 
manipulation ». Les manipulations sont réalisées en régime permanent. Un schéma du banc de 
manipulation est rappelé en Figure V-2. 
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Figure V-2 : Schéma du banc de manipulation (V : vanne 4 voies, T : indicateur de température, IR : infrarouge, P : indicateur de 
pression) 
Le réacteur est chargé avec 0,1g de catalyseur broyé entre 100 et 200μm mélangé dans 0,5g de 
support de catalyseur, également broyé entre 100 et 200μm. Cette dilution est utilisée afin de réduire 
le gradient thermique dans le réacteur. Avant de démarrer les mesures, le catalyseur est réduit 
pendant 2h sous un flux de 50mL/min d’argon et 50mL/min d’H2 à 150°C. Ensuite le catalyseur est 
mis sous conditions opératoires pendant 4h sous des concentrations en C2H2, C2H4, H2 et Ar proches 
de celles étudiées et à 50°C. Cela permet de désactiver légèrement le catalyseur et de réaliser ainsi 
les manipulations dans des conditions de désactivation identiques. En effet, lors de la mise en régime 
du catalyseur, un premier phénomène de désactivation est souvent observé. Ce phénomène est suivi 
d’un plateau dans lequel l'activité est stable. C’est dans cette période stable que seront réalisées les 
manipulations. Trois températures sont ensuite étudiées : 51, 61,5 et 70°C. Un récapitulatif des 
conditions opératoires est donné dans le Tableau V-1. 
. 
  
   105 
Tableau V-1 : Conditions opératoires (avec y, les fractions molaires) 
Variables Valeurs 
T (°C) 51, 61,5 et 70°C 
ݕ஼మுమ 0,005 - 0,02 
ݕுమ  0,01 – 0,065 
ݕ஼మுర 0,2 - 0,7 
ݕ஺௥௚௢௡ 0,23 – 0,75 
P (bar) ≈ 1,26 
Wcat (g) 0,1 
஺ܹ௟మைయ(g) 0,5 
Ftot (mL.min-1) 200 
Afin de calculer les conversions en acétylène, la manipulation est réalisée dans le by-pass puis dans 
le réacteur. Il est ainsi possible de connaitre précisément la concentration des réactifs en entrée et 
en sortie. L'analyse infra-rouge est utilisée pour connaitre les proportions d’acétylène, éthylène et 
éthane. La conversion en acétylène est exprimée dans l’Équation V-1. 
ܺ஼మுమ ൌ
ܨ஼మுమ௘௡௧௥±௘ െ ܨ஼మுమ௦௢௥௧௜௘
ܨ஼మுమ
௘௡௧௥±௘ ൌ
ܨ஼మுమ
௕௬ି௣௔௦௦ െ ܨ஼మுమ௥±௔௖௧௘௨௥
ܨ஼మுమ
௕௬ି௣௔௦௦  
Équation V-1 
Des tests ont été réalisés afin de vérifier la répétabilité des expériences à chaque température. Les 
résultats sont montrés dans le Tableau V-2. Ils permettent aussi de vérifier que les manipulations 
sont réalisées sans que le catalyseur ne se désactive au cours du temps. Les tests de répétabilité ont 
été réalisés sur deux lots de catalyseurs afin de vérifier la répétabilité des manipulations mais aussi 
la qualité de l’échantillonnage. Deux conditions opératoires ont été testées sur deux lots de 
catalyseur. Trois tests ont été réalisés à des moments différents sur ces deux lots de catalyseur et à 
deux conditions opératoires qui sont les suivantes :  
- Conditions opératoires 1 : 50°C, ݕ஼మுమ ൌ ͳΨǢݕுమ ൌ Ͷǡ͵ΨǢݕ஼మுర ൌ ͹ͲΨ݁ݐݕ஺௥௚௢௡ ൌ ʹͶǡ͹Ψ 
- Conditions opératoires 2 : 50°C, ݕ஼మுమ ൌ ͲǡͺΨǢݕுమ ൌ Ͷǡ͵ΨǢݕ஼మுర ൌ ͹ͲΨ݁ݐݕ஺௥௚௢௡ ൌ ʹͶǡͻΨ 
La masse de catalyseur est toujours de 0,1g dilué dans 0,5g d’alumine. Les tests sont effectués à 50°C. 
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Tableau V-2 : Déviation standard relative (rsd) sur la conversion (X) et la production d’éthane sur 6 expériences (3 pour chaque 
chargement de catalyseur, 2 chargements sont effectués) 
 Conditions 
opératoires 1 
Conditions 
opératoires 2 
Conditions 
opératoires 1 
Conditions 
opératoires 2 
T (°C) ࢄ࡯૛ࡴ૛ rsd (%) ࢄ࡯૛ࡴ૛ rsd (%) ࡲ࡯૛ࡴ૟ rsd (%) ࡲ࡯૛ࡴ૟ rsd (%) 
51 0,131 10,1 0,357 6,8 0,0142 12,0 0,0082 21,7 
61,5 0,233 8,6 0,369 9,4 0,167 15,9 0,0121 17,9 
70 0,100 5,8 0,407 2,5 0,020 9,3 0,0092 27,1 
moyenne  8,2  6,2  12,4  22,2 
On constate que les écarts sur les conversions en acétylène sont acceptables. L’analyseur utilisé a été 
sélectionné pour prioriser la rapidité de mesure. L’analyse reste moins précise que sur d’autres 
appareils. Les écarts sur la production d’éthane sont plus nets. Cependant, la formation d’éthane est 
faible et il est donc difficile d’être précis avec la résolution choisie.  
Dans les tests d’hydrogénation sélective de l’acétylène, la formation de C4 est possible. Cependant, 
lors de nos tests, ces produits n’ont pas été détectés. Les quantités formées doivent être dans des 
proportions non détectables par l’infrarouge. On ne les prendra donc pas en compte lors de l’étude. 
 Phénomènes de limitations 
La réalisation d’une étude cinétique passe par une bonne connaissance des phénomènes de 
transport de matière et chaleur limitants qu’il peut y avoir sur le système étudié. En effet, une 
cinétique intrinsèque, donc indépendante des phénomènes de transfert et de transport (de matière 
et chaleur), est recherchée. Il est important que les constantes cinétiques obtenues ne soient pas 
entravées de paramètres limitants.  
Pour évaluer l'importance des phénomènes de résistances diffusionnelles, des critères sont calculés 
afin d'estimer l'influence du transport sur la réaction chimique. Ces critères sont basés sur une 
déviation de 5% de la vitesse de la réaction. Les calculs ont été effectués en utilisant la feuille de 
calcul d'Eurokin [54] pour un réacteur lit fixe en G/S. 
Dans un premier temps, on étudie les phénomènes de limitations sur la première partie de la 
réaction, à savoir la conversion de l’acétylène en éthylène. On considère donc ici la réaction :  
 C2H2 + H2 ' C2H4 . On prend 70°C comme température pour effectuer les calculs et la vitesse globale 
de consommation d'acétylène est prise égale àͻ݉݉݋݈Ǥ ݇݃௖௔௧ିଵ Ǥ ݏିଵ. C’est la vitesse la plus élevée 
obtenue dans les manipulations à 70°C. C’est par conséquent celle pour laquelle les limitations seront 
le plus présentes. 
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Phénomène de diffusion interne de matière 
Dans ce cas, on cherche à savoir si la vitesse de réaction est limitée par les phénomènes de diffusion 
au sein du catalyseur. Le critère de Weisz [45] ou module de Wagner [55] est utilisé afin de comparer 
la diffusion effective avec la cinétique apparente. Cela permettra de déterminer si des limitations 
diffusionelles internes sont présentes.  
La formule du critère de Weisz est en Équation V-2. 
߮௦௨ᇱ ൌ ߟ߮௦௨ ൌ
ݎҧ௣ܮଶ
ܦ௘௙௙ೕܥ௝
 Équation V-2 
Avec ܦ௘௙௙ೕ ൌ 
ఌ೛
ఛ ܦ௝ . 
La diffusivité de Knudsen est prise en compte : 
ଵ
஽ೕ
ൌ ଵ஽௠ೕ ൅
ଵ
஽಼ೕ
 
Avec ܦ ௝݉ la diffusivité moléculaire et ܦ௄௝ la diffusivité de Knudsen.  
Lorsque le module de Weisz est très inférieur à 1, les phénomènes de limitation diffusionnelle sont 
supposés négligeables [45]. Dans notre cas, on obtient ߮௦௨ᇱ ൌ ͲǡͲͳ͹Ǥ  
Limitation de transport externe 
Afin de connaitre les phénomènes de limitation externe de matière, la fraction de résistance externe 
est calculée.  
஺݂௘௫ ൌ
ܥ஺௘௫ െ ܥ஺௦௨
ܥ஺௘௫
ൌ 
ݎ௣ഥܮ
݇஽஺ܥ஺௘௫
 
Équation V-3 
Le coefficient de transfert est calculé via le nombre adimensionnel de Sherwood (la corrélation de 
Wakao est utilisée [56]). La cinétique apparente est estimée de la même manière que pour les 
limitations de transport interne.  
La fraction de résistance externe est égale 3,3.10-4 pour un critère devant être en dessous de 0,05. 
Les limitations de transfert de matière externe peuvent donc être négligées ici. 
Effet thermique externe 
Afin d’obtenir la cinétique intrinsèque, il convient de vérifier qu’il n’y a pas de gradient thermique 
dans le réacteur. Le bilan thermique résolu en Équation V-4 est utilisé. Il permet d’évaluer l’ordre de 
grandeur de l’écart de température entre le grain et la phase fluide.  
௦ܶ௨ െ ௘ܶ௫ ൌ
ݎ௣ഥܮ௖ሺെο௥ܪሻ
݄  
Équation V-4 
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La corrélation de Wakao et al. [56] est utilisée afin de déterminer le Nusselt puis le coefficient de 
transfert ݄ . Le terme ο௥ܪ  désigne l’enthalpie de réaction d’hydrogénation de l’acétylène en 
éthylène. On prendra ο௥ܪ ൌ െͳ͹ʹ݇ܬǤ݉݋݈ିଵ [32]. Un écart de température de 0,14K est obtenu 
pour un critère devant être inférieur à 1,1K. Par conséquent, les phénomènes de limitation thermique 
externe sont négligés.  
Effet thermique interne axial 
L’Équation V-5 est utilisée.  
οܶ ൌ 
ο௥ܪ ൈ ݎ௣ഥ ൈ ݀௣ଶ
͸Ͳߣ௖௔௧
 
Équation V-5 
 
Un écart de température de 10-4K est obtenu pour un critère de 1,1K. Par conséquent, les 
phénomènes de limitation thermique interne axiale sont négligés.  
Effet thermique radial 
L’Équation V-6 est utilisée. Elle prend en compte le fait que le lit catalytique est dilué.  
οܶ ൌ  ሺିοೝுሻൈ௥೛തതതൈௗ೟
మሺଵିఌಳሻሺଵି௙೏ሻ
ଷଶఒ೐ೝ
 avec ௗ݂ le facteur de dillution 
Équation V-6 
Un écart de température de 0,17K est obtenu pour un critère de 1,1K. Par conséquent, les 
phénomènes de limitation thermique interne radiale sont négligés.  
Résumé des phénomènes de limitations 
Le Tableau V-3 présente un récapitulatif des phénomènes de limitations étudiés précédemment.  
Tableau V-3 : Récapitulatif des phénomènes de limitation dans le cas de l’étude de l’hydrogénation de l’acétylène en régime 
transitoire.  
Phénomène Critère Valeur obtenue Respect du critère 
Piston (axial) ݄ ݀௣Τ ൐ ͸ 193,2 OUI 
Piston (radial) ݀ோ ݀௣Τ ൐ ͳͲ 40 OUI 
Degrés de dilution (vol./vol.) ൏ Ͳǡͻ͹ 0,89 OUI 
Transfert externe  
Nombre de Carberry 
൏ ͲǡͲͷ 3,3.10-4 OUI 
Diffusion interne  
Critère de Wheeler-Weisz 
൏ Ͳǡ͵͵ 0,017 OUI 
Effet thermique externe  ൏ ͳǡͳK 0,14 K OUI 
Effet thermique interne (axial) ൏ ͳǡͳK 1,2.10-4 K OUI 
Effet thermique interne (radial) ൏ ͳǡͳK 0,17 OUI 
Ainsi, pour la réaction de transformation de l’acétylène en éthylène, aucun phénomène de limitation 
interne/externe n’est observé. On remarque cependant que les effets thermiques interne en radial 
et externe sont assez élevés même si les valeurs restent en dessous du critère.  
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La réaction d’hydrogénation de l’acétylène conduit aussi à la formation d’éthane. Cette réaction est 
assez exothermique. Par conséquent, les phénomènes de limitations au niveau thermique ont été 
étudiés (Tableau V-4). On a ici la réaction C2H2  + 2H2 ' C2H6 . L’enthalpie de réaction est prise telle 
que  ο௥ܪ ൌ െ͵Ͳͻ݇ܬǤ݉݋݈ିଵ [32]. 
Tableau V-4 : Effet thermique interne et externe sur la production d’éthane.  
Phénomène Critère Valeur obtenue Respect du critère 
Effet thermique externe  ൏ ͳǡͳK 0,53K en limite de validité 
Effet thermique interne (axial) ൏ ͳǡͳK 4,74.10-4 K OUI 
Effet thermique interne (radial) ൏ ͳǡͳK 0,54 K en limite de validité 
De même que pour le cas de la conversion d’acétylène en éthylène, on remarque que les effets 
thermiques externes et internes (radial) sont assez élevés même si ils restent en dessous des critères. 
Expérimentalement, on remarque aussi que dans certaines conditions à 70°C et dans le cas d’une 
conversion élevée avec production d’éthane, la température du réacteur peut augmenter 
rapidement. Ainsi les manipulations à 70°C ne seront pas prises en compte pour l'estimation des 
paramètres du modèle cinétique en régime stationnaire. Descendre la température à 60°C permet 
de diminuer de presque moitié les valeurs des effets thermiques externe et interne (radial). Dans ce 
cas, expérimentalement, la température dans le lit catalytique reste constante.  
 Cinétique globale 
V.1.2.1 Loi puissance 
Dans un premier temps, on cherche à obtenir une cinétique globale en utilisant les ordres partiels de 
la réaction. Les lois de puissance ainsi obtenues sur la consommation de l’acétylène et production de 
l’éthane sont en Équation V-7 et Équation V-8.  
െݎ஼మுమ ൌ ݇ ஺ܲ
ఈభ
ுܲଶ
ఉభ
ாܲ
ఊభ Équation V-7 
ݎ஼మுల ൌ ݇ ஺ܲ
ఈమ
ுܲଶ
ఉమ
ாܲ
ఊమ  Équation V-8 
Dans un premier temps, une approximation a été réalisée pour calculer ces vitesses. Cette 
approximation est uniquement utilisée afin d’estimer les ordres de réactions. L’expression de la 
vitesse de réaction utilisée est en Équation V-9.  
   110 
ݎ஼మுమ ൌ
ܺ஼మுమܨ஼మுమǡ௠௢௟௘௡௧௥±௘
݉௖௔௧
 
Équation V-9 
Cette vitesse de réaction est celle correspondant au bilan matière sur un réacteur ouvert 
parfaitement agité en régime permanent. On l’applique ici à un réacteur piston. Cette formule n’est 
valable que dans le cas où la conversion est faible et où il est possible de considérer que la vitesse ne 
varie pas le long du réacteur. 
Les ordres de réactions relatifs à l’acétylène, éthylène et hydrogène ont été obtenus en faisant varier 
respectivement les pressions partielles en acétylène, éthylène, hydrogène et argon. Le taux de 
conversion en acétylène a été calculé pour deux températures (51 et 61,5°C) pour des faibles 
conversions. Les Figure V-3, Figure V-4 et Figure V-5 montrent les figures permettant de remonter 
aux ordres partiels de réactions. Lors de ces manipulations, la pression partielle d’entrée d’un réactif 
est variée tandis que les autres pressions partielles des réactifs sont constantes. L’impact de ce 
changement de pression sur la conversion en acétylène est ensuite tracé de manière à estimer l’ordre 
partiel sur le réactif dont la pression a été modifiée. Comme expliqué précédemment, les 
manipulations réalisées à 70°C ne seront pas exploitées ici.  
 
Figure V-3 : évolution du logarithme de la vitesse de consommation en C2H2 en fonction du logarithme de la pression partielle en 
C2H2 (masse de catalyseur : 0,1g dilué dans 0,5g de support ; Débit molaire en éthylène : 1,04.10-4 mol/s; Débit molaire en 
hydrogène : 6,4.10-6 mol/s ; Débit de C2H2 variable ; débit molaire d’argon : variable de façon à ce que le débit molaire total soit 
constant et égal à 1,49.10-4mol/s) 
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Figure V-4 : évolution du logarithme de la vitesse de consommation en C2H2 en fonction du logarithme de la pression partielle en 
C2H4 (masse de catalyseur : 0,1g dilué dans 0,5g de support ; Débit molaire en acétylène : 1,11.10-6 mol/s; Débit molaire en 
hydrogène : 6,4.10-6 mol/s ; débit de C2H4 variable ; débit molaire d’argon : variable de façon à ce que le débit molaire total soit 
constant et égal à 1,49.10-4mol/s) 
 
Figure V-5 : évolution du logarithme de la vitesse de consommation en C2H2 en fonction du logarithme de la pression partielle en H2 
(masse de catalyseur : 0,1g dilué dans 0,5g de support ; Débit molaire en acétylène : 1,11.10-6 mol/s; Débit molaire en 
éthylène : 1,04.10-4 mol/s; débit de H2 variable ; débit molaire d’argon : variable de façon à ce que le débit molaire total soit constant 
et égal à 1,49.10-4mol/s) 
Le même travail a été réalisé sur la vitesse de production de l’éthane. Le Tableau V-5 résume les 
différents ordres de réaction correspondant aux températures étudiées.  
Tableau V-5 : Ordres réactionnels expérimentaux à 51 et 61,5°C (െ࢘࡯૛ࡴ૛ ൌ ࢑ࡼ࡭
ࢻ૚ࡼࡴ૛
ࢼ૚ࡼࡱ
ࢽ૚ et ࢘࡯૛ࡴ૟ ൌ ࢑ࡼ࡭
ࢻ૛ࡼࡴ૛
ࢼ૛ࡼࡱ
ࢽ૛) 
Réactif െݎ஼మுమ  ݎ஼మுల 
D1 (C2H2) β1 (H2) γ1 (C2H4) D2 (C2H2) β2 (H2) γ2 (C2H4) 
51°C -0,86 1,41 -0,19 -0,67 1,47 0,95 
61,5°C -0,97 1,51 -0,31 -1,47 1,84 0,24 
On a donc un ordre de réaction par rapport à l’acétylène compris entre -0,86 et -0,97 ; un ordre par 
rapport à l’hydrogène de 1,41 à 1,51 et un ordre en éthylène relativement faible. Pour l’acétylène, 
les ordres obtenus sont relativement proches. En revanche, des écarts importants sont observés pour 
l’éthane. Dans l’établissement des lois puissances, on considère que les taux de couverture des 
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différentes espèces sont constants. Les résultats obtenus ici sur le C2H6 tendent à montrer que cette 
hypothèse n’est pas valable ici. Par conséquent, une autre approche cinétique devra être 
développée. Dans un premier temps on cherchera cependant à comparer nos résultats avec la 
littérature. Sur la production de C2H2, l’ordre partiel sur le C2H4 est compris entre -0,19 et -0,31. 
L’impact de l’éthylène sur la réaction est assez faible. Cela est validé dans certaines études où 
l’éthylène n’est pas pris en compte dans la cinétique de la réaction [57]. 
Comparaison avec la littérature 
Dans la littérature, de nombreuses informations sont obtenues sur les ordres partiels en acétylène 
et en hydrogène. D’une étude à l’autre, ces ordres peuvent varier. Un résumé non exhaustif de ces 
ordres de réaction est donné dans le Tableau V-6. 
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De ces études, on observe que l’ordre de la réaction sur l’acétylène serait compris entre 0 et -0,66. 
L’ordre de la réaction par rapport à l’hydrogène serait en revanche compris entre 0,87 et 1,6.   
Par rapport aux ordres de la littérature, les ordres obtenus par nos expériences sont faibles pour 
l’acétylène et élevés pour l’hydrogène. Pour l’acétylène, l’ordre le plus bas trouvé dans la littérature 
est de -0,66 pour Molero et al. [60] (à une température de 25°C) alors que nos manipulations 
prévoient un ordre de -1. Pour l’hydrogène l’ordre est compris entre 1,41 et 1,51 ce qui correspond 
à l’étude d’Aduriz et al. [58] ainsi que Molero et al. [60] mais reste une valeur élevée par rapport aux 
autres études ( [59] [33] [60] [61] [57] [62]). Le modèle développé par Molero et al. [60] prédit un 
ordre partiel sur l’hydrogène compris entre 0,5 et 1,5 (pour des températures entre 25 et 110°C). 
Dans leur étude, en augmentant la pression en hydrogène, le taux de recouvrement en acétylène 
augmente aussi. Cela est expliqué par les trois hypothèses suivantes : 
- L’hydrogène adsorbé est susceptible de modifier la surface du catalyseur de telle sorte que 
cela augmente la réactivité de l’acétylène adsorbé. Par conséquent, une augmentation de la 
pression partielle en H2 changerait juste l’activité de l’acétylène mais pas son recouvrement.  
- Une autre hypothèse est la formation de nouvelles espèces adsorbées à la surface du 
catalyseur via la réaction entre l’acétylène adsorbé sous forme vinylidene et l’hydrogène 
adsorbée. Cette réaction conduirait à la formation d’espèces de type vinyles ou ethylidene 
qui bloqueraient moins efficacement la surface du catalyseur. 
- Une dernière hypothèse est qu’une augmentation de pression partielle en hydrogène conduit 
à décrocher les espèces sous forme vinylidene laissant des sites actifs libres pour la réaction 
d’hydrogénation.  
Ainsi, on remarque que dans cette étude, l’ordre partiel de la réaction de consommation de 
l’acétylène dépend du taux de recouvrement des espèces adsorbées. Ainsi un modèle empirique 
n’est pas suffisant. Il serait donc plus adapté de développer un modèle de type Langmuir-
Hinshelwood qui prend en compte la variation du taux de recouvrement en fonction des conditions 
opératoires. 
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V.1.2.2 Formalisme de Langmuir-Hinshelwood 
V.1.2.2.1 Schéma réactionnel 
Dans un premier temps, il convient de définir un schéma d’étapes élémentaires. Le Tableau V-7 
montre deux schémas proposés dans notre étude, correspondant à certaines études de la littérature. 
Deux schémas réactionnels ont été définis ici (A et B). Les nombres stœchiométriques utilisés pour 
écrire les schémas réactionnels correspondent au nombre de fois où l’étape élémentaires doit se 
produire pour que le schéma complet soit équilibré. Dans le tableau le symbole « * » seul correspond 
à un site actif libre alors qu’une espèce suivi du symbole « * » signifie que l’espèce est adsorbée à la 
surface du catalyseur. 
Tableau V-7 : Etapes élémentaires pour la réaction C2H2 + H2 ' C2H4 puis C2H4  + H2 ' C2H6 (avec V les nombres stœchiométriques) 
Etape élémentaire VA VB n° 
H2 + *  H2* 0 2 1a 
H2* + * ' 2H* 0 2 1b 
H2 + 2* ' 2H* 2 0 1 
C2H2 + * ' C2H2* 1 1 2 
C2H2* + H* ' C2H3* + * 1 1 3 
C2H3* + H* ' C2H4* + * 1 1 4 
C2H4* ' C2H4 + * 1 1 5 
C2H4* + H* ' C2H5* + * 1 1 6 
C2H5* + H* ' C2H6 + 2* 1 1 7 
Les mécanismes réactionnels proposés ici sont relativement simples. Un mécanisme de Horiuti-
Polanyi a été ici utilisé [63]. C’est-à-dire que les réactions d’hydrogénation se déroulent en deux 
étapes. Dans un premier temps un atome d’hydrogène adsorbé réagit avec l’acétylène adsorbé ou 
l’éthylène adsorbé (réaction n°3 et n°6 dans le tableau). Puis l’espèce ainsi formée et adsorbée réagit 
avec un second hydrogène adsorbé pour conduire à la formation d’éthylène (sous forme adsorbé) et 
d’éthane (réaction n°4 et n°7 dans le tableau). C’est un mécanisme souvent utilisé dans les réactions 
d’hydrogénation comme par exemple dans les études de Mei et al. [33] [64], Seth et al. [65], Saeys 
et al. [66]. 
Pour l’adsorption de l’hydrogène à la surface du catalyseur, deux mécanismes sont proposés. 
Premièrement, une adsorption moléculaire de l’hydrogène suivie d’une autre adsorption conduisant 
à la dissociation de l’hydrogène adsorbé en deux espèces H* (étapes n°1a et 1b dans le Tableau V-7). 
Deuxièmement, l’adsorption dissociative directe de l’hydrogène à la surface du catalyseur (étape n°2 
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dans le Tableau V-7). Le premier mécanisme (moléculaire) est proposé ici car il permet d’obtenir un 
ordre partiel par rapport à l’hydrogène plus élevé que pour une adsorption dissociative. Dans la 
littérature, l’adsorption de l’hydrogène est généralement dissociative.   
Dans un premier temps, un seul type de site actif a été considéré, comme dans les travaux de 
Margitfalvi et al. [67]. Certaines études, expliquées dans le chapitre II, utilisent un modèle avec deux, 
voire trois types différents de sites actifs ( [36] [33]). Les manipulations réalisées ici en régime 
stationnaire ne permettent pas de mettre en évidence l’existence de plusieurs sites actifs. Par 
conséquent, un premier modèle considérant un seul type de site actif sera utilisé. Des ajustements 
seront ensuite réalisés si nécessaire.  
V.1.2.2.2 Modélisation 
Pour les manipulations en régime stationnaire, un réacteur intégral a été utilisé. Par conséquent, les 
équations de vitesse doivent être intégrées de manière à calculer les débits molaires de sortie. Un 
modèle de réacteur homogène (1-D) a été utilisé. Les équations de premier ordre ont été 
numériquement intégrées grâce à la librairie ODEPACK [68]. Une analyse de régression des données 
a été effectuée en minimisant la somme des moindres carrés sur la conversion en acétylène et sur le 
débit molaire en éthane (μmol.s-1) en sortie de réacteur.  
L'analyse de la régression non linéaire multi-réponse a été réalisée par un algorithme de minimisation 
de Levenberg-Marquardt [73] [74]. Aucun facteur de pondération n'a été appliqué.  
Après avoir effectué cette régression, des tests statistiques ont été réalisés. Un test F nécessite des 
manipulations répétables. Une alternative, moins rigoureuse, est d’appliquer l’approche décrite par 
Froment [69] (Équation V-10). 
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Équation V-10 
 
Si Fc est plus grand que la valeur de distribution F affichée dans les tableaux, F(p,n-p;D), la régression 
est considérée comme significative. Un test statistique peut aussi être appliqué aux paramètres 
estimés. Lorsque le modèle est adéquat, une estimation non biaisée de l'erreur expérimentale est 
donnée par l’Équation V-11. 
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Équation V-11 
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Une estimation de la matrice de variance – covariance est donnée par l’Équation V-12. 
21)()( sJJbV T   Équation V-12 
Les intervalles de confiance limite sont donnés par l’Équation V-13. 
iiiiiii bVpntbbVpntb )()2/1,()()2/1,( DED dd  Équation V-13 
 
Cet intervalle limite la région de valeurs de βi qui ne sont pas significativement différentes de la valeur 
optimale de bi avec une probabilité sélectionnée 1-D.  
 
A noter qu’une forte corrélation entre deux paramètres rend les intervalles de confiances invalides. 
Les coefficients de corrélation binaires entre les paramètres i et j sont calculés au moyen de la matrice 
de variance-covariance :  
ߩ௜௝ ൌ
ሾܸሺܾሻሿ௜௜
ඥሾܸሺܾሻሿ௜௜ሾܸሺܾሻሿ௝௝
 
 
Équation V-14 
Les paramètres sont considérés comme corrélés ȁߩ݆݅ȁ൐ͲǡͻǤ 
V.1.2.2.3 Cinétique 
Deux schémas d’étapes élémentaires ont précédemment été définis (Tableau V-7). Afin de calculer 
les vitesses de consommation en C2H2 et de production en C2H6, on passe par une simplification de 
chaque schéma qui passe par l’hypothèse d’une étape cinétiquement déterminante. On supposera 
ici que les étapes d’adsorption de l’acétylène et de l’éthylène ne sont pas limitantes.  
La réaction d’hydrogénation de l’acétylène peut être séparée en deux parties : la réaction 
d’hydrogénation de l’acétylène en éthylène (െݎ஼మுమ) et la réaction d’hydrogénation de l’éthylène en 
éthane (ݎ஼మுల). En supposant que les deux réactions se déroulent simultanément, les deux équations 
ont un dénominateur commun dû aux intermédiaires de réaction qui sont identiques. Dans les 
équations suivantes, le bilan des sites actifs est en Équation V-15. 
ߠכ ൅ ߠுכ ൅ ߠ஼మுమכ ൅ ߠ஼మுయכ ൅ ߠ஼మுరכ ൅ ߠ஼మுఱכ ൌ ͳ Équation V-15 
L’adsorption d’éthane à la surface du catalyseur est négligée par rapport aux autres intermédiaires 
carbonés [61]. La concentration des intermédiaires H2* est négligée à cause de la haute réactivité de 
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cette espèce lors de la réaction d’hydrogénation. Par conséquent, cinq intermédiaires de surfaces 
sont à prendre en compte dans le bilan de site.  
En utilisant les schémas d’étapes élémentaires possibles présentés dans le Tableau V-7, il est possible 
de déterminer une expression algébrique des vitesses de réactions en C2H2 et C2H6. Pour cela, il est 
nécessaire de sélectionner dans le schéma réactionnel une étape cinétiquement déterminante et de 
supposer les autres étapes à l’équilibre. Plusieurs équations sont donc possibles en fonction de 
l’étape cinétiquement déterminante qui a été choisie. Le Tableau V-8 regroupe certaines expressions 
possibles pour la vitesse de consommation de l’acétylène. Les réactions sont ici supposées 
irréversibles.  
Tableau V-8 : Vitesse de consommation possible pour l’acétylène en fonction de l’étape cinétiquement déterminante choisie 
Etape cinétiquement déterminante : Adsorption moléculaire de l’hydrogène  
Utilisation du schéma B : 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Équation V-16 : 
െݎܥʹܪʹ ൌ
ܥ்݇ଵ௔ ுܲమ
ቌͳ ൅ ඨ
ܲܥʹܪͶ
ܭଶܭଷܭସܭହܲܥʹܪʹ
൅ ܭଶܲܥʹܪʹ ൅ ට
ܭଶܭଷ
ܭସܭହ ඥܲܥʹܪʹܲܥʹܪͶ ൅
ܲܥʹܪͶ
ܭହ ൅
ܭ଺ܲܥʹܪͶ
ܭହ ඨ
ܲܥʹܪͶ
ܭଶܭଷܭସܭହܲܥʹܪʹ
ቍ
 
 
Etape élémentaire n°  
H2 + *  H2* 1a Etape cinétiquement déterminante 
H2* + * ' 2H* 1b  
C2H2 + * ' C2H2* 2  
C2H2* + H* ' C2H3* + * 3  
C2H3* + H* ' C2H4* + * 4  
C2H4* ' C2H4 + * 5  
C2H4* + H* ' C2H5* + * 6  
C2H5* + H* ' C2H6 + 2* 7  
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Etape cinétiquement déterminante : adsorption dissociative de l’hydrogène  
Utilisation du schéma A 
 
 
 
 
 
 
 
 
Équation V-17 : 
െݎܥʹܪʹ ൌ
ܥ்݇ଵ ுܲమ
ቌͳ ൅ ඨ
ܲܥʹܪͶ
ܭଶܭଷܭସܭହܲܥʹܪʹ
൅ ܭଶܲܥʹܪʹ ൅ ට
ܭଶܭଷ
ܭସܭହ ඥܲܥʹܪʹܲܥʹܪͶ ൅
ܲܥʹܪͶ
ܭହ ൅
ܭ଺ܲܥʹܪͶ
ܭହ ඨ
ܲܥʹܪͶ
ܭଶܭଷܭସܭହܲܥʹܪʹ
ቍ
ଶ 
Etape élémentaire n°  
H2 + 2* ' 2H* 1 Etape cinétiquement déterminante 
C2H2 + * ' C2H2* 2  
C2H2* + H* ' C2H3* + * 3  
C2H3* + H* ' C2H4* + * 4  
C2H4* ' C2H4 + * 5  
C2H4* + H* ' C2H5* + * 6  
C2H5* + H* ' C2H6 + 2* 7  
Etape cinétiquement déterminante : première hydrogénation de surface sur l’espèce carbonée 
C2Hx  
Utilisation du schéma A 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Équation V-18 : 
െݎ஼మுమ ൌ
ܥ்݇ଷܭଶඥܭଵ ஼ܲమுమඥ ܲܪʹ
൬ͳ ൅ ඥܭଵ ܲܪʹ ൅ ܭଶ ஼ܲమுమ ൅ ஼ܲమுరȀ൫ܭସܭହඥܭଵ ܲܪʹ൯ ൅
஼ܲమுర
ܭହ ൰
ଶ 
 
Etape élémentaire n°  
H2 + 2* ' 2H* 1  
C2H2 + * ' C2H2* 2  
C2H2* + H* ' C2H3* + * 3 Etape cinétiquement déterminante 
C2H3* + H* ' C2H4* + * 4  
C2H4* ' C2H4 + * 5  
C2H4* + H* ' C2H5* + * 6 Etape cinétiquement déterminante 
C2H5* + H* ' C2H6 + 2* 7  
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Etape cinétiquement déterminante : deuxième hydrogénation de surface sur l’espèce carbonée 
C2Hx  
Utilisation du schéma A 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Équation V-19 : 
െݎ஼మுమ ൌ ݇ସ
ܥ் ቀܭଷܭଶܭଵ ஼ܲమுమ ுܲଶቁ
ቌቆͳ ൅ ඥܭଵ ுܲଶ ൅ ܭଶ ஼ܲమுమ ൅ ܭଶܭଷ ஼ܲమுమඥܭଵ ுܲଶ ൅
஼ܲమுర
ܭହ ൅
ܭ଺ ஼ܲమுరඥܭଵ ுܲଶ
ܭହ ቇቍ
ଶ 
Etape élémentaire n°  
H2 + 2* ' 2H* 1  
C2H2 + * ' C2H2* 2  
C2H2* + H* ' C2H3* + * 3  
C2H3* + H* ' C2H4* + * 4 Etape cinétiquement déterminante 
C2H4* ' C2H4 + * 5  
C2H4* + H* ' C2H5* + * 6  
C2H5* + H* ' C2H6 + 2* 7 Etape cinétiquement déterminante 
Pour l’Équation V-18, l’ordre partiel en hydrogène maximal est de 0,5. On écarte donc la possibilité 
que la première hydrogénation de surface sur l’espèce carbonée (C2H2* ou C2H4*) soit l’étape 
limitante, car expérimentalement un ordre compris entre 1,41 et 1,51 a été trouvé. Concernant 
l’ordre partiel en acétylène, toutes les équations précédentes peuvent convenir.  
L’analyse de régression réalisée montre une somme des moindres carrés plus faible pour le schéma 
réactionnel correspondant à l’Équation V-19 que pour les autres. C’est donc ce schéma réactionnel 
qui a été sélectionné. L’étape cinétiquement déterminante serait donc la deuxième hydrogénation 
de surface sur l’espèce carbonée C2Hx. L’annexe 2 montre le développement conduisant à l’Équation 
V-19. On définit donc le schéma réactionnel présenté dans le Tableau V-9. 
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Tableau V-9 : Etapes élémentaires proposées. 
Etapes élémentaires N° 
H2 + 2* ' 2H* 1 
C2H2 + * ' C2H2* 2 
C2H2* + H* ' C2H3* + * 3 
C2H3* + H* ' C2H4* + * 4 
C2H4*  ' C2H4 + * 5 
C2H4* + H* ' C2H5* + * 6 
C2H5* + H* ' C2H6 + 2* 7 
Certaines simplifications sur l’écriture de la loi cinétique sont ensuite possibles en utilisant l’approche 
de l’intermédiaire de réaction le plus abondant : MARI (« most abundant reaction intermediate »). 
Ainsi on considère que le taux de recouvrement en C2H2* est plus important que celui en C2H3*. On 
négligera donc dans un premier temps ߠ஼మுయכ. Il en est de même pour C2H4* and C2H5*. On considère 
que le taux de recouvrement en C2H4* est plus important que celui en C2H5*. On négligera donc dans 
un premier temps ߠ஼మுఱכ.    
L’Équation V-20 et l’Équation V-21 ont été utilisées. 
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Équation V-20 
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Équation V-21 
 
Dans ces équations, de nombreux paramètres sont à estimer. On travaille sur un intervalle de 
température faible. Par conséquent, on considèrera que les constantes d’adsorption ne dépendent 
pas de la température et que les effets de la température sont compris dans un terme d’énergie 
d’activation apparente. Après ces simplifications, il reste 5 constantes (K1, K2, K5, k4, k7) et 2 énergies 
d’activation (E4, E7) à estimer. Des régressions initiales ont montré que l’hydrogène est fortement 
corrélé avec tous les autres paramètres. Il a donc été décidé de fixer la valeur de la constante 
d’adsorption de H2 à 12,9 Pa-1. Cette valeur est comprise dans le domaine des constantes 
d’adsorption en H2 trouvées dans la littérature sur cette réaction. Chou el al. [70] ont trouvé que la 
chaleur d'adsorption intégrale d'hydrogène sur des catalyseurs supportés de Pd dépend de la taille 
de particule de palladium. Ils ont mesuré pour des particules de Pd de 2,4 nm supporté sur Al2O3 une 
chaleur d'adsorption de H2 de 69 kJ/mol. Les valeurs de coefficient de collage pour l'adsorption 
   122 
d'hydrogène sont rapportées dans la littérature entre 0,1-0,2 pour Pd(111) [71] et 0,17 pour Pd(100) 
[72]. En utilisant la valeur moyenne de 0,16 pour le coefficient de collage, une aire de surface de Pd 
de 1,26 x 104 m2/mol et un facteur pré-exponentiel de désorption de 1013 s-1, on calcule KH2 à 55°C 
égale à 13 Pa-1.  
Les paramètres cinétiques obtenus ainsi que leurs déviations standards sont regroupés dans le 
Tableau V-10. 
Tableau V-10 : Paramètres cinétiques de la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène obtenus avec les expériences en 
stationnaire.  
Paramètre Valeur estimée + déviation standard 
K1 (Pa-1) 12,9 (fixé) 
K2 (Pa-1) 21,7 ± 73 
k04 (s-1) (1,6 ± 6) x 107 
K5 (Pa)  44,8 ± 200 
k07 (s-1) (3,0 ± 9) x 108 
E4 (kJ.mol-1) 48,8 ± 4 
E7 (kJ.mol-1) 53,7 ± 11 
Ns (mol.kg-1) 4,0 x 10-3 (fixé) 
Une bonne adéquation entre le modèle et les expériences est obtenue comme le montre la Figure 
V-6 jusqu’à la Figure V-11. On remarque cependant que le modèle est plus précis à 50°C qu’à 60°C. 
Figure V-6 : Evolution de la conversion en acétylène en 
fonction du débit molaire en acétylène à 51°C et 61,5°C. 
Figure V-7 : Evolution débit molaire en éthane en fonction du 
débit molaire en acétylène à 51°C et 61,5°C. 
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Figure V-8 : Evolution de la conversion en acétylène en 
fonction du débit molaire en hydrogène à 51°C et 61,5°C. 
Figure V-9 : Evolution débit molaire en éthane en fonction du 
débit molaire en hydrogène à 51°C et 61,5°C. 
 
Figure V-10 : Evolution de la conversion en acétylène en 
fonction du débit molaire en éthylène à 51°C et 61,5°C. 
 
Figure V-11 : Evolution débit molaire en éthane en fonction du 
débit molaire en éthylène à 51°C et 61,5°C. 
Un diagramme de parité a aussi été tracé et donne des résultats très corrects entre le modèle et les 
manipulations (Figure V-12). 
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Figure V-12 : Diagramme de parité 
Une analyse statistique a été réalisée afin d’évaluer le degré de corrélation entre les paramètres. Les 
coefficients de corrélations binaires sont reportés dans le Tableau V-11. 
Tableau V-11 : coefficients de corrélation binaire 
 k04 K2 K5 k07 E4 E7 
k04 1,000 1,000 -0,999 0,997 -0,163 -0,066 
K2 1,000 1,000 -0,998 0,998 -0,155 -0,066 
K5 -0,999 -0,998 1,000 -0,994 0,150 0,054 
k07 0,997 0,998 -0,994 1,000 -0,166 -0,105 
E4 -0,163 -0,155 0,150 -0,166 1,000 0,163 
E7 -0,066 -0,066 0,054 -0,105 0,163 1,000 
 
Une valeur de coefficient F égale à 1177 a été obtenue après régression. Les coefficients de 
corrélations binaires montrent une forte corrélation entre les paramètres. Ainsi k04 est très fortement 
corrélé avec K2 et K5. Cependant, seulement deux paramètres (les énergies d'activation) ont pu être 
obtenus avec un intervalle de confiance de 95%. L’addition d’un terme sur l’adsorption d’hydrogène 
conduirait à une meilleure estimation des paramètres mais dans ce cas, tous les paramètres, sauf E4, 
sont très fortement corrélés avec un coefficient de corrélation égal à 1. Comme expliqué 
précédemment, la valeur de K1 a été fixée de manière à pouvoir estimer les valeurs des autres 
paramètres. Il serait préférable de réaliser des tests d’adsorption d’hydrogène pour estimer ces 
paramètres indépendamment. Des manipulations ont été réalisées mais il n’a pas été possible 
d’obtenir des valeurs répétables et cohérentes. 
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 Etude de la réaction en régime transitoire (catalyseur broyé) 
Dans cette partie, la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène sera étudiée en utilisant la 
méthodologie transitoire développée précédemment. Des oscillations périodiques de concentration 
sont réalisées en entrée de réacteur comme lors des tests d’adsorption réalisés au chapitre 
précèdent. L’analyse fréquentielle a ensuite permis d’étudier l’influence de la fréquence sur le 
décalage de phase et le gain.   
 Mode opératoire 
Dans le premier cas d’étude en régime transitoire, le catalyseur sous forme broyé est utilisé. Un 
réacteur tubulaire de diamètre 2,8mm pour un lit catalytique de longueur 3cm a été utilisé. Ce 
réacteur permet de réduire les volumes morts, ce qui favorise les réponses dynamiques rapides. De 
même que pour les manipulations en régime stationnaire, le catalyseur est réduit à 150°C sous un 
flux d’argon et d’hydrogène (50mL.min-1 respectivement) pendant 2h. Le réacteur est ensuite 
stabilisé sous conditions opératoires pendant 4h. La procédure est ici identique aux manipulations 
stationnaires.  
Comme expliqué dans l’état de l’art, les manipulations en régime transitoire doivent permettre de 
réaliser une analyse fréquentielle. Le réacteur est donc soumis à des oscillations dont les fréquences 
sont variées à chaque test. On cherche donc à observer une variation du décalage de phase et du 
gain avec la fréquence. De même que pour les tests d’adsorption, le by-pass sera aussi étudié afin de 
vérifier que les décalages observés ne sont pas présents initialement. Cela permettra aussi de 
connaitre avec précision la composition en entrée de réacteur. De même que pour les manipulations 
d’adsorption, le CF4 est utilisé comme traceur. 
Trois températures sont étudiées. Les conditions opératoires sont regroupées dans le Tableau V-12. 
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Tableau V-12 : Conditions opératoires de l’hydrogénation de l’acétylène en régime transitoire (avec x, les fractions molaires) 
Variables Valeurs 
T (°C) 25-45-50°C 
ݔ஼మுమ  (%) 0,6 
ݔுమ  (%) 3,3 
ݔ஼మுర  (%) 70 
ݔ஺௭௢௧௘ା஺௥௚௢௡ (%) 14,1 
ݔ஼ிర  (%) 12 
P (bar) 1,2 
Wcat (g) 0,2 
Qtot (݉ܮǤ݉݅݊ିଵ) 100 
Pour les études en régime transitoire, une simplification du réacteur a été réalisée par rapport au 
régime stationnaire. En effet, diluer le catalyseur risquerait ici de diminuer trop rapidement le gain 
ce qui conduirait à une perte d’information. De plus, l’utilisation du thermocouple interne pourrait 
également gêner les oscillations. Il a donc été choisi de travailler dans un premier temps avec le 
catalyseur broyé uniquement et sans thermocouple interne. On se place aussi dans des conditions 
où la formation d’éthane est limitée et stable. Un bain thermostaté a été choisi afin de favoriser les 
échanges thermiques et de mieux maitriser la température du réacteur.  
Un schéma du banc de manipulation est en Figure V-13. 
 
Figure V-13 : Schéma du banc de manipulation utilisé lors de l’étude en régime transitoire.  
Les manipulations sont réalisées en deux temps. Dans un premier temps un régime stationnaire est 
établi jusqu’à ce que l’équilibre soit atteint (phase stationnaire d’au moins 30 secondes). Puis une 
trentaine d’oscillations sont réalisées. Cette manipulation, en deux étapes, est réalisée trois fois pour 
chacune des fréquences afin de vérifier la répétabilité des mesures. Les flux introduits sous forme 
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d’oscillations sont d’une part le CF4 et d’autre part un mélange de C2H2/C2H4 (5%/95%). L’ajout de ces 
composés se fait en contre phase afin de garder un débit le plus constant possible dans le réacteur. 
Des flux stationnaires d’argon (ou azote), d’hydrogène et d’un mélange Argon/C2H4 (5%/95%) sont 
également ajoutés dans le réacteur. De l’éthylène est également introduit dans le réacteur de 
manière stationnaire afin d’obtenir une fraction molaire de 70% en éthylène. Cela permet de 
satisfaire les conditions Tail-End. Les débitmètres faisant des oscillations ne permettent pas 
d’atteindre une telle fraction molaire dans les conditions choisies. Lors de l’exploitation des résultats, 
comme lors des tests d’adsorption, les décalages du C2H2, C2H4 et C2H6 seront calculés par rapport à 
un traceur qui est ici le CF4. L’analyse est uniquement réalisée via l’analyse infrarouge. La fréquence 
de l’acquisition de l’analyseur est de 23 Hz (soit un intervalle de temps de 0,043 seconde entre deux 
acquisitions). 
De même que pour l’étude de la réaction en régime stationnaire, une étude des phénomènes de 
limitation est effectuée. Les résultats obtenus sont dans le Tableau V-13 et dans le Tableau V-14. On 
prend 50°C comme température pour effectuer les calculs et la vitesse globale de consommation 
d'acétylène est prise égale àʹǡʹ݉݉݋݈Ǥ ݇݃௖௔௧ିଵ Ǥ ݏିଵ. 
Tableau V-13 : Récapitulatif des phénomènes de limitation dans le cas de l’étude de l’hydrogénation de l’acétylène en régime 
transitoire.  
Phénomène Critère Valeur obtenue Respect du critère 
Piston (axial) ݄ ݀௣Τ ൐ ͸ 177,5 OUI 
Piston (radial) ݀ோ ݀௣Τ ൐ ͳͲ 18,6 OUI 
Degrés de dilution (vol./vol.) ൏ Ͳǡͻ͹ / / 
Diffusion massique externe  
Nombre de Carberry 
൏ ͲǡͲͷ 0,001 OUI 
Diffusion massique interne  
Critère de Wheeler-Weisz 
൏ Ͳǡ͵͵ 0,006 OUI 
Effet thermique externe  ൏ ͳǡͳK 0,028 K OUI 
Effet thermique interne (axial) ൏ ͳǡͳK 2,810-5 K OUI 
Effet thermique interne (radial) ൏ ͳǡͳK 0,14 K OUI 
La même étude sur les limitations thermiques est effectuée sur la production d’éthane.  
Tableau V-14 : Effet thermique interne et externe sur la production d’éthane.  
Phénomène Critère Valeur obtenue Respect du critère 
Effet thermique externe  ൏ ͳǡͳK 0,047 K OUI 
Effet thermique interne (axial) ൏ ͳǡͳK 5,9.10-5 K OUI 
Effet thermique interne (radial) ൏ ͳǡͳK 0,3 K OUI 
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De même que pour les études en régime stationnaire, les effets thermiques radiaux sont assez élevés. 
Cependant ils restent en dessous des critères souhaités. On négligera donc ces effets. On vérifiera 
cependant dans les manipulations que le profil de formation en éthane est stable afin de s’assurer 
au moins que la température est stable dans le réacteur.  
 Modèle micro-cinétique 
A partir du modèle cinétique global précédemment obtenu, un modèle micro-cinétique a été 
construit. Pour toutes les étapes élémentaires qui étaient proches de l’équilibre dans le modèle de 
Langmuir-Hinshelwood, les constantes aller et retour de l’étape ont été déterminées afin que ces 
étapes soient rapides tout en gardant le rapport des constantes aller/retour égal à la constante 
d'équilibre estimée dans le modèle stationnaire. Les données des paramètres micro-cinétiques sont 
dans le Tableau V-15. L’obtention de ce modèle permet d’avoir un premier schéma pour la 
modélisation en régime transitoire. Cela permet d’initier les valeurs du modèle. 
Tableau V-15 : Modèle micro-cinétique pour la réaction C2H2 + 2H2 ' C2H4 + H2 ' C2H6 
Etape élémentaire 
Réaction aller Réaction retour 
N° k(50°C) (Pa-1.s-1 
ou s-1) 
Ea 
(kJ/mol) 
k(50°C) (Pa-1.s-1 
ou s-1) 
Ea 
(kJ/mol) 
H2 + 2* ' 2H* 1,29.105 0 1,0.104 0 1 
C2H2 + * ' C2H2* 2,17.104 0 1,0. 103 0 2 
C2H2* + H* ' C2H3* + * 5,0. 104 0 5,0.108 0 3 
C2H3* + H* ' C2H4* + * 1,6 103 48,8 1,0. 10-5 0 4 
C2H4* ' C2H4 + * 2,2. 103 0 1,0.105 0 -5 
C2H4* + H* ' C2H5* + * 5,0. 104 0 5,0.108 0 6 
C2H5* + H* ' C2H6 + 2* 3,0 104 53,7 1,0.10-5 0 7 
Le nombre de sites actifs a été fixé tel que Nsites= 4.10-3 mol.kg-1.  
Le modèle micro cinétique ainsi défini, servira de base pour l’analyse des résultats en transitoire. On 
recherchera par les manipulations en dynamique à préciser ce modèle si possible.  
Pour la modélisation en régime dynamique, deux modèles ont été employés. En effet, le modèle 
décrit dans la partie III.2 n’est pas couplé avec un estimateur de paramètres. Par conséquent, un 
autre code a été utilisé pour optimiser le modèle cinétique. Ce code est un modèle piston + 
dispersion. Les phénomènes d’accumulation dans le film sont négligés et la diffusion interne n’est 
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pas prise en compte. Ce premier code permet d’estimer les paramètres cinétiques et d’obtenir leur 
intervalle de confiance (procédure décrite en V.1.2.2.2).  
Afin de déterminer les courbes de décalages de phase en fonction de la fréquence, le code décrit 
dans la partie III.2 est utilisé.  
 Résultats 
Plusieurs conditions opératoires ont été étudiées. Dans un premier temps, des oscillations de faible 
amplitude sur le mélange C2H2/C2H4 en contre phase avec le CF4 ont été étudiées (voir mode 
opératoire en V.2.1). Puis, une plus grande amplitude, toujours avec les mêmes conditions 
opératoires, a été testée. Des tests avec C2H4 en contre phase avec CF4 ont aussi été réalisés. Dans 
ce dernier cas le C2H2 est introduit en mode stationnaire. 
Dans le cas des adsorptions, on retranchait π au décalage du C2H2 et C2H4 pour ne pas prendre en 
compte le fait que les gaz étaient initialement en opposition de phase. Dans le cas en réaction, de 
l’éthane est produit. Par conséquent, les décalages de phase seront calculés tels que :  
ߔ ൌ ߮௥±௔௖௧௜௙Ȁ௣௥௢ௗ௨௜௧ െ ߮஼ிర  Équation V-22 
Ainsi quand un décalage de – π est obtenu entre le C2H2 ou C2H4 et le CF4, cela signifie qu’aucun 
décalage de phase n’est observé. Le décalage est le même qu’à l’entrée. Pour l’éthane, un décalage 
de phase proche de zéro indique qu’aucun décalage n’est observé.  
V.2.3.1 Oscillation de ± 1 mL.min-1 
Dans un premier temps, des oscillations de faibles amplitudes ont été réalisées afin de rester dans 
un domaine supposé linéaire. L’amplitude des oscillations est variée de ± 1 mL.min-1 (soit une 
amplitude de 8,3%) sur les débitmètres fonctionnant en régime transitoire.  
Des premiers tests ont été réalisés à 25°C, soit dans des conditions où la conversion en acétylène est 
faible (15%). Cependant dans ce cas, il est difficile d’observer un décalage de phase entre l’acétylène 
et l’éthylène. La réaction d’hydrogénation de l’acétylène est en effet une réaction très rapide. De 
plus, il n’y a pas de formation d’éthane dans ces conditions. Il est donc impossible de suivre un 
décalage de phase sur ce composant. Les évolutions des fractions molaires en C2H2, C2H4 et CF4 sont 
tracées en Figure V-14 et en Figure V-15 pour une fréquence de 0,5 Hz.  
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Figure V-14 : Evolution des fractions molaires en CF4 et C2H2 en 
sortie de réacteur dans les conditions du Tableau V-12 à 25°C et 
pour une fréquence de 0,5Hz (amplitude d’entrée de ±1mL/min). 
 
Figure V-15 : Evolution des fractions molaires en CF4 et C2H4 
en sortie de réacteur dans les conditions du Tableau V-12 à 
25°C et pour une fréquence de 0,5Hz (amplitude d’entrée de 
±1mL/min). 
Pour rappel, le mélange C2H2/C2H4 et le CF4 sont introduits en oppositions de phase dans le réacteur. 
La Figure V-14 décrit les évolutions des fractions molaires en C2H2 et CF4 en sortie de réacteur. On 
peut constater que les deux composants restent en opposition de phase parfaite. Aucun déphasage 
n’est observé. Il en est de même pour le C2H4. Les manipulations sont réalisées à plusieurs 
fréquences. L’évolution du décalage de phase en fonction de la fréquence est ensuite tracée et est 
présentée en Figure V-16. Aucune tendance nette ne se dégage de cette figure. Le décalage reste très 
proche de -π pour toutes les fréquences étudiées.  
 
Figure V-16 : Evolution du décalage de phase en fonction de la fréquence. Manipulation à 25°C dans les conditions du Tableau V-12. 
Aucun décalage de phase n’étant visible à 25°C, il a été choisi de se placer dans des conditions où 
l’acétylène est plus fortement converti et où il y a formation d’éthane, puis de faire varier la 
température en gardant les autres conditions constantes. 
Les manipulations ont été réalisées à 45 et 50°C. Le choix de ces températures permet d’avoir une 
conversion élevée mais inférieure à 100%. Dans ce cas, on s’attend à pouvoir suivre à la fois 
l’acétylène et l’éthane. On pourra ainsi observer des décalages de phase entre le C2H2, le C2H4 et le 
C2H6 avec le CF4.  
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La Figure V-20 montre l’évolution du C2H6 par rapport au CF4 à 0,1Hz. A faible fréquence, le C2H6 tend 
à osciller en phase avec le CF4 et est donc en opposition de phase avec le C2H2 et C2H4.  
La Figure V-17, la Figure V-18 et la Figure V-19 montrent les évolutions respectives du C2H2, C2H4 et 
C2H6 par rapport au CF4 à 50°C et à 1Hz. A 1 Hz, on remarque que le C2H2 et le C2H6 sont décalés en 
phase avec le CF4. Ce n’est pas le cas pour le C2H4 qui reste en opposition de phase parfaite avec le 
CF4.  
 
Figure V-17 : Evolution de la fraction molaire en C2H2 et CF4 
en sortie de réacteur, à 50°C et avec une fréquence de 1Hz. 
(conditions initiales du Tableau V-12) 
 
Figure V-18 : Evolution de la fraction molaire en C2H4 et CF4 en 
sortie de réacteur, à 50°C et avec une fréquence de 1Hz. 
(conditions initiales du Tableau V-12) 
 
Figure V-19: Evolution des fractions molaires en C2H6 et CF4 
en sortie de réacteur, à 50°C et avec une fréquence de 1Hz. 
(conditions initiales du Tableau V-12) 
 
 
Figure V-20 : Evolution des fractions molaires en C2H6 et CF4 en 
sortie de réacteur, à 50°C et avec une fréquence de 0,1Hz. 
(conditions initiales du Tableau V-12) 
La Figure V-20 montre qu’à faible fréquence, le C2H6 oscille en phase avec le CF4 et donc en contre 
phase avec l’acétylène / éthylène. Ceci est dû à l’oscillation en opposition de phase entre la réaction 
de surface et l’acétylène, dû à l’ordre de réaction négatif sur ce réactif. Nievergeld avait aussi fait 
cette observation pour des simulations de l'oxydation du CO sur platine. Dans ce cas le CO2 était aussi 
formé en opposition de phase par rapport au CO dû à l’ordre négatif de la réaction sur le CO [24]. 
Les évolutions des décalages de phase en fonction de la fréquence ont ensuite été déterminées 
(Figure V-21, Figure V-22 et Figure V-23). 
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Figure V-21 : Evolution du décalage de phase, en sortie de 
réacteur, en fonction de la fréquence pour le C2H2 et C2H4 à 45°C 
dans les conditions du Tableau V-12. 
 
Figure V-22 : Evolution du décalage de phase, en sortie de 
réacteur, en fonction de la fréquence pour le C2H2 et C2H4 à 50°C 
dans les conditions du Tableau V-12. 
 
Figure V-23 : Evolution du décalage de phase en fonction de la 
fréquence pour le C2H6 dans les conditions du  
Tableau V-12 à 45 et 50°C. 
 
Figure V-24 : (résumé à 50°C) Evolution des décalages de phase 
pour le C2H2, C2H4 et C2H6 à 50°C dans les conditions du Tableau 
V-12. 
De même que dans le cas des manipulations à 25°C, à 45°C il n’y a pas de tendance nette se dégageant 
des évolutions du décalage de phase en fonction de la fréquence. Les conversions en acétylène sont 
respectivement de 15% et 57%. Les décalages restent très proches de zéro. En revanche, pour une 
température de 50°C, avec une conversion en acétylène plus importante (78%), on remarque un effet 
de la fréquence sur le décalage de phase du C2H2. Ce décalage n’est pas observé sur le C2H4 qui reste 
presque nul pour des fréquences comprises entre 0 et 1,5Hz. Cela rejoint les manipulations 
d’adsorption réalisées dans le chapitre précédent, dans lesquelles le C2H4 ne se décalait pas par 
rapport au CF4. L’évolution du décalage de phase du C2H6 a aussi été étudiée (Figure V-23). 
Dans le cas du C2H6, un décalage de phase est observé à 45 et 50°C. A 45°C, peu de points sont 
présents, cela est dû à la difficulté de traiter les signaux obtenus. Le signal en sortie était trop bruité 
pour pouvoir estimer un décalage de phase et le gain trop faible. On observe aussi que le décalage 
de phase de l’éthane est plus important que celui du C2H2 ou C2H4 (Figure V-24). L’évolution du 
décalage de phase de l’éthane en fonction de la fréquence est intéressante. En effet, ce décalage 
n’est pas linéaire en fonction de la fréquence, une rupture de pente est présente vers 1 Hz. Une 
évolution du décalage de phase linéaire montre un effet prédominant du temps de séjour dans le 
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réacteur [24]. Une estimation paramétrique dans ces conditions n’est pas judicieuse. On cherchera 
donc à se placer à des fréquences où la cinétique est prédominante par rapport à l’hydrodynamique. 
  
D’autres manipulations complémentaires ont été réalisées mais en augmentant l’amplitude des 
oscillations. On passe de ±1 mL.min-1 à ±3 mL.min-1 (soit respectivement de 8,3 % à 25 %). Dans ce 
cas l’amplitude des oscillations est importante et on s’attend à sortir du domaine de linéarité.  
V.2.3.2 Oscillation de ±3 mL.min-1 
La Figure V-25 et la Figure V-26 montrent les évolutions des fractions molaires en C2H2, C2H4 et C2H6 
par rapport au CF4 en fonction du temps pour une fréquence de 0,1 Hz. On voit ici clairement que le 
C2H6 oscille en phase avec le traceur pour cette fréquence. De plus, le C2H2 et le C2H4 semblent être 
en phase. On remarque de plus une augmentation importante du C2H6 quand la fraction molaire en 
C2H2 est faible voire nulle. Cela est dû à conversion totale du C2H2 dans ces conditions de fortes 
amplitudes. 
 
Figure V-25 : Evolution des fractions molaires en C2H2, C2H4 et CF4 dans les conditions du Tableau V-12 à 45°C et 0,1 Hz 
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Figure V-26 : Evolution des fractions molaires en C2H4 et CF4 dans les conditions du Tableau V-12 à 45°C et 0,1 Hz 
Les évolutions des décalages de phase en fonction de la fréquence pour les deux températures 
étudiées sont en Figure V-27 et en Figure V-28. 
 
Figure V-27 : Evolution du décalage de phase en fonction de la fréquence pour le C2H2, C2H4 et C2H6 à 45°C dans les conditions 
du Tableau V-12 avec une amplitude d’oscillation de ±3 mL.min-1 
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Figure V-28 : Evolution du décalage de phase en fonction de la fréquence pour le C2H2, C2H4 et C2H6 à 50°C dans les conditions 
du Tableau V-12 avec une amplitude d’oscillation de ±3 mL.min-1 
Sur les manipulations à 45 et 50°C, les décalages de phase concernant le C2H4 et le C2H6 sont 
semblables. Le décalage de phase du C2H4 est très proche de -π pour ces deux températures. Le 
décalage du C2H6 est assez important mais peu sensible au changement de température entre les 
deux manipulations. Le décalage de phase du C2H2 est plus important à 50°C. Cependant pour des 
fréquences de 2 et 2,5Hz, le décalage n’est plus linéaire et s’approche de -π. De même pour l’éthane 
à une fréquence de 2Hz et à 50°C, le décalage de phase se rapproche de zéro. Ces profils sont 
semblables à ceux obtenus avec une amplitude plus faible. Cependant, il a été possible de travailler 
à plus haute fréquence dans le cas d’une amplitude de 3mL.min-1. Un profil arrondi du déphasage de 
l’acétylène est observé. A 1,5Hz une rupture de pente est observée pour l’acétylène et l’éthane. Les 
deux courbes augmentent à partir de cette fréquence jusque zéro pour l’éthane et –π pour 
l’acétylène.  
 
Un autre phénomène est obtenu par changement d’amplitude. Un exemple est montré en Figure 
V-29. 
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.
 
Figure V-29 : Evolution de la fraction molaire en C2H2, C2H4, C2H6 et CF4 en fonction du temps, dans les conditions du Tableau 
V-12, à 2,5 Hz et 45°C. 
Les courbes précédentes (Figure V-29) montrent un changement de la fraction molaire en C2H2 et 
C2H6 au moment où sont démarrées les oscillations. Dans le cas présenté ici, la conversion en C2H2 
ainsi que la fraction d’éthane diminuent. Les fractions de CF4 et de C2H4 restent en revanche stables 
entre le moment stationnaire et les oscillations. Les évolutions de la conversion en C2H2 et de la 
production d’éthane en fonction de la fréquence, en régime stationnaire et avec les oscillations 
périodiques sont tracées en Figure V-30, Figure V-31, Figure V-32 et en Figure V-33. 
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45°C 50°C 
 
Figure V-30 : Evolution de la conversion en C2H2 en fonction de 
la fréquence, pour les conditions opératoires du Tableau V-12 
à 45°C avec une amplitude de ±3 mL.min-1. 
Figure V-31 : Evolution de la conversion en C2H2 en fonction de 
la fréquence, pour les conditions opératoires du Tableau V-12 
à 50°C avec une amplitude de ±3 mL.min-1. 
Figure V-32 : Evolution de la production de C2H6 en fonction de 
la fréquence, pour les conditions opératoires du Tableau V-12 
à 45°C avec une amplitude de ±3 mL.min-1. 
 
Figure V-33 : Evolution de la production de C2H6 en fonction de 
la fréquence, pour les conditions opératoires du Tableau V-12 
à 50°C avec une amplitude de ±3 mL.min-1. 
On observe ici que les conversions en C2H2 sont sensiblement identiques pour des fréquences 
inférieures à 0,3 Hz-0,5 Hz entre le régime stationnaire et le régime avec oscillations forcées. Pour 
des fréquences supérieures (jusqu’à 3,5 Hz) la conversion en C2H2 est plus faible dans le cas des 
oscillations forcées que dans le cas du régime stationnaire. Les oscillations engendrent donc une 
baisse de conversion. Ces phénomènes de modification de la conversion et de formation des produits 
étaient déjà obtenus notamment par Lie et al. [73], Cho [74] ou encore Silveston [21] sur d’autres 
réactions catalytiques. Lie et al. justifient ce changement de conversion par un changement 
important du recouvrement du catalyseur pendant les oscillations. Dans leurs études, une 
augmentation de 10% sur la conversion est observée entre le régime stationnaire et le régime 
transitoire. Dans leur cas les amplitudes des oscillations sont de 15% (dans les manipulations réalisées 
lors de cette thèse, les amplitudes de 3 mL.min-1 correspondent à une augmentation de 25%).  
Dans le cas de l’éthane, pour une fréquence inférieure à 0,5 Hz (à 45°C) et 0,8 Hz (à 50°C) la 
production d’éthane est supérieure dans le cas des oscillations forcées comparativement au régime 
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stationnaire. Pour des fréquences supérieures, la production d’éthane est très légèrement inférieure 
dans le cas des oscillations forcées. Un résumé de ces résultats est dans le Tableau V-16.  
Tableau V-16 : Résumé des modifications de conversion et de production d’éthane en comparant les résultats obtenus par les 
oscillations forcée par rapport au régime stationnaire.  
 Basse fréquence (<0,5Hz) Haute fréquence (>0,5Hz) 
Conversion  identique Diminution de 10% à 45°C et  
-20% à 50°C 
Fraction molaire d’éthane Augmentation de  
0,2-0,35 %mol 
Légèrement inférieure 
Les études portant sur les oscillations périodiques ont souvent pour but de déterminer si une 
augmentation des performances de la réaction peut être observée par le biais de cette perturbation. 
Dans le cas de Lie et al., une augmentation de 10% sur la conversion est observée. Dans notre cas, 
l’inverse est obtenu. De plus, à basse fréquence, une augmentation de la fraction molaire en éthane 
est observée.  
V.2.3.3 Oscillation sur le C2H4 uniquement 
Dans les parties présentées précédemment, il avait été choisi de se focaliser sur les oscillations d’un 
mélange C2H2/C2H4 en contre phase avec du CF4. Il a été choisi dans un deuxième temps de se 
focaliser sur les oscillations d’un mélange Argon/C2H4 (5/95%) en contre phase avec le CF4. On espère 
ainsi savoir si les oscillations du C2H4 ont une influence sur les oscillations forcées du C2H6 que l’on a 
précédemment observées en sortie de réacteur. Les conditions opératoires utilisées sont dans le 
Tableau V-17. L’acétylène est utilisé dans les mêmes proportions que pour les autres manipulations 
mais cette fois en stationnaire. Une seule température a été étudiée.  
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Tableau V-17 : Conditions opératoires de l’hydrogénation de l’acétylène en régime transitoire (avec x, les fractions molaires) dans 
le cas d’oscillations du mélange Argon/C2H4 en contre phase avec le CF4. 
Variables Valeurs 
T (°C) 45°C 
ݔ஼మுమ  (%) 0,6 
ݔுమ  (%) 3,3 
ݔ஼మுర  (%) 70 
ݔ஺௭௢௧௘ା஺௥௚௢௡ (%) 14,1 
ݔ஼ிర  (%) 12 
P (bar) 1,2 
Wcat (g) 0,2 
Ftot (݉ܮǤ݉݅݊ିଵ) 100 
 
Des amplitudes de 1 et 3 mL.min-1 ont été appliquées au système (Figure V-34). On constate que les 
oscillations de C2H4 ne font pas osciller le C2H2 ou C2H6 ou sinon dans des proportions non détectables 
par l'analyseur FTIR. La conversion en C2H2 dans ce cas est de 42 %. 
 
Figure V-34 : Evolution du décalage de phase entre le CF4 et le C2H4 dans les conditions du Tableau V-17 pour des amplitudes de ±1 
et 3 mL.min-1. 
V.2.3.4 Optimisation du modèle micro-cinétique 
Avec les manipulations réalisées en régime transitoire, le modèle précédemment développé a été 
réétudié. Les manipulations à 0,1Hz ont été sélectionnées pour les trois températures. Pour certaines 
fréquences, une optimisation des paramètres du modèle micro cinétique a été effectuée. Les 
comparaisons modèle-manipulation ainsi obtenues sont dans le Tableau V-18. Le modèle piston + 
dispersion est utilisé dans ce cas (V.2.2.). 
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Tableau V-18 : Comparaison entre le modèle micro-cinétique ré-optimisé et les manipulations pour une fréquence de 0,1Hz pour 
les trois températures étudiées.  
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25°C 
 
Figure V-35: Evolution des débits molaires en C2H2, C2H4, C2H6 et CF4 en fonction du temps. Amplitude d’entrée de 1 mL.min-1 et 
température de 25°C. Fréquence d’entrée 0,1Hz. 
45°C 
 
Figure V-36 : Evolution des débits molaires en C2H2, C2H4, C2H6 et CF4 en fonction du temps. Amplitude d’entrée de 1 mL.min-1 et 
température de 45°C. Fréquence d’entrée 0,1Hz. 
   142 
50°C  
 
Figure V-37 : Evolution des débits molaires en C2H2, C2H4, C2H6 et CF4 en fonction du temps. Amplitude d’entrée de 1 mL.min-1 et 
température de 50°C. Fréquence d’entrée 0,1Hz. 
De manière générale, le modèle correspond assez bien aux données expérimentales. Cependant, en 
régime stationnaire, le modèle est souvent décalé par rapport aux manipulations. On remarque aussi 
une tendance asymétrique du modèle dans les cas du C2H2. La moitié de l’oscillation est bien simulée 
par le modèle mais pas la deuxième montrant une période plus grande dans la manipulation que 
dans la simulation. Pour l’éthane, même si les données stationnaires sont mal estimées, les décalages 
de phase en régime transitoire correspondent. De même pour l’éthylène, les valeurs en régime 
stationnaire sont sous-estimées.  
Avec le modèle micro-cinétiques dont les paramètres ont été ré-optimisé afin de correspondre aux 
manipulations à 0,1 Hz, d’autres fréquences ont été testées. Les résultats sont présentés en Figure 
V-38 et Figure V-39. 
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Figure V-38 : Evolution des débits molaires en C2H2, C2H4, C2H6 et CF4 en fonction du temps. Amplitude d’entrée de 1 mL.min-1 et 
température de 45°C. Fréquence d’entrée 0,3 Hz. 
 
Figure V-39: Evolution des débits molaires en C2H2, C2H4, C2H6 et CF4 en fonction du temps. Amplitude d’entrée de 1 mL.min-1 et 
température de 45°C. Fréquence d’entrée 0,5 Hz. 
Le modèle a aussi été testé sur une amplitude de 3 mL.min-1 à 50°C (Figure V-40). 
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Figure V-40 : Evolution des débits molaires en C2H2, C2H4, C2H6 et CF4 en fonction du temps. Amplitude d’entrée de 3 mL.min-1 et 
température de 50°C. Fréquence d’entrée 0,1 Hz. 
Ainsi pour les cas présentés ici, le modèle coïncide bien avec les manipulations. Les décalages de 
phases sont généralement bien représentés. Les paramètres du modèle cinétique ainsi obtenus sont 
regroupés dans le Tableau V-19.  
Tableau V-19 : Modèle micro-cinétique pour la réaction C2H2 + 2H2 ' C2H4 + H2 ' C2H6 
Etape élémentaire 
Réaction allée Réaction retour 
N° k(50°C) (Pa-1 s-1 
or s-1) 
Ea 
(kJ/mol) 
k(50°C) (Pa-1 s-1 or 
s-1) 
Ea 
(kJ/mol) 
H2 + 2* ' 2H* 1,29.105 0 1,0.104 0 1 
C2H2 + * ' C2H2* 2,36.103 0 1,0. 103 0 2 
C2H2* + H* ' C2H3* + * 5,00. 104 0 5,0.108 0 3 
C2H3* + H* ' C2H4* + * 2,03. 103 53,56 1,0. 10-5 0 4 
C2H4 + * ' C2H4* 2,68.103 0 1,0.105 0 5 
C2H4* + H* ' C2H5* + * 5,00. 104 0 5,0.108 0 6 
C2H5* + H* ' C2H6 + 2* 8,73. 103 45,59 1,0.10-5 0 7 
Le nombre de sites actifs a été fixé tel que Nsites= 3,6.10-3 mol/kg. 
La matrice de coefficient binaire de corrélation entre les paramètres est présentée dans le Tableau 
V-20. 
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Tableau V-20 : coefficients de corrélation binaire 
 k04 K2 K5 k07 E4 E7 
k04 1.000 0.608 0.970 0.775 0.048 -0.276 
K2 0.608 1.000 0.777 0.126 0.302 -0.153 
K5 0.970 0.777 1.000 0.654 0.159 -0.249 
k07 0.775 0.126 0.654 1.000 -0.071 0.021 
E4 0.048 0.302 0.159 -0.071 1.000 0.462 
E7 -0.276 -0.153 -0.249 0.021 0.462 1.000 
Par rapport à la matrice obtenue en régime stationnaire, une plus faible corrélation entre les 
paramètres est obtenue. Seuls deux paramètres (k4, K5) restent très corrélés dans ce cas alors que 
tous les paramètres étaient corrélés dans le cas du régime stationnaire. Le modèle avec un seul site 
actif a été conservé dans ce cas. On voit ici clairement une amélioration du régime transitoire par 
rapport au régime stationnaire. L’étude d’une seule fréquence permet de dé-corréler la plupart des 
paramètres alors que toutes les manipulations réalisées en stationnaire ne l’avaient pas permis.  
 
La méthode fréquentielle a été utilisée afin de calculer les décalages de phase. Les manipulations à 
faibles amplitudes et à 50°C ont été sélectionnées. Les résultats obtenus sont en Figure V-41. 
 
Figure V-41 : Utilisation du modèle micro-cinétique avec la méthode fréquentielle 
Les résultats obtenus par la méthode fréquentielle correspondent aux manipulations pour le C2H4 et 
le C2H6. En revanche, le décalage de phase obtenu pour le C2H2 est surestimé largement par le 
modèle. Cela pourrait s’expliquer par une mauvaise estimation de la constante d’adsorption de 
l’acétylène. Pour vérifier cette hypothèse, l’effet de la constante d’adsorption de l’acétylène à la 
surface du catalyseur a été étudié (Figure V-42). 
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Figure V-42 : Evolution de la fraction molaire en C2H2 pour deux constantes d’adsorption de l’acétylène (K1 est la constante obtenue 
dans le Tableau V-19, K2 est le produit de K1 par 2.  
La figure ainsi obtenue montre un effet non négligeable de la constante d’adsorption du C2H2 sur le 
décalage de phase de ce dernier. De plus, la modification de cette constante n’a pas d’influence sur 
le décalage de phase du C2H6 et du C2H4. Ainsi, cette hypothèse semble être une explication probable. 
Une piste serait donc d’optimiser cette constante pour mieux prédire le décalage de phase de 
l’acétylène.  
 Etude de la réaction sur un catalyseur sous forme de billes en régime transitoire 
Le catalyseur sous forme de billes a aussi été utilisé afin de comparer des résultats obtenus et les 
différences entre le catalyseur sous forme de billes et celui en poudre. Pour cela une masse de 
catalyseur identique à celle utilisée dans le cadre du réacteur avec poudre est utilisé. Un réacteur 
tubulaire, possédant un rapport diamètre de bille sur un diamètre de réacteur égal à 1,2 a été utilisé. 
En effet, il a été démontré [75] qu’un réacteur contenant un nombre suffisant de billes alignées se 
comporte comme un réacteur piston. C’est donc ce type de réacteur qui a été utilisé. Le mode 
opératoire est le même que précédemment. Comme lors des études précédentes, deux amplitudes 
ont été testées.  
 Amplitude de 1 mL.min-1 
Les conditions opératoires utilisés lors de ces manipulations sont les mêmes que celle utilisées pour 
le catalyseur broyé  et décrites dans le Tableau V-12. 
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Pour une température de 25°C, de même que pour le cas sur de la poudre, aucune tendance sur le 
décalage de phase n’est observable. Les décalages de phase pour le C2H2 et C2H4 sont proches de -
π dans les deux cas. Pour le C2H2 et le C2H4, très peu de décalage sont observés à 45°C et 50°C.  
Pour le C2H6, le décalage de phase est semblable au cas sur poudre. Un profil plat est observé entre 
0 et 0,5 Hz puis une pente plus prononcée est présente entre 0,5 et 1,5 Hz (Figure V-43). De même 
que pour les manipulations avec le catalyseur broyé, le C2H6 tend à osciller avec le CF4 plutôt 
qu’avec le C2H2 et le C2H4.  
 
Figure V-43 : Evolution du décalage de phase entre le C2H6 et le CF4 dans le cas du catalyseur Pd/Al2O3 sous forme de billes à 45°C 
et 50°C pour une amplitude d’entrée de 1 mL.min-1. 
Une comparaison a été réalisée entre les manipulations réalisées dans cette partie (avec un 
catalyseur sous forme de billes) et celles réalisées avec le catalyseur broyé. Les résultats sont 
présentés en Figure V-44. 
 
Figure V-44 : Comparaison entre les évolutions des décalages de phase entre le C2H6 et le CF4 dans le cas du catalyseur Pd/Al2O3 
sous forme de billes et sous forme de poudre à 50°C pour une amplitude d’entrée de 1 mL.min-1. 
Il est remarqué que les résultats sous forme de billes et ceux sous forme broyés sont similaires. Les 
décalages de phase du C2H6 sont superposés. L’amplitude, de même que pour les manipulations sur 
poudre, a été augmentée à 3 mL.min-1 afin de voir si les résultats sont ici aussi comparables. 
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 Amplitude de 3mL.min-1 
Le mode opératoire est le même que pour les manipulations précédentes. Le catalyseur est sous 
forme de billes mais les amplitudes des oscillations sont de ±3 mL.min-1. Dans un premier temps, 
l’évolution du décalage de phase en fonction de la fréquence est étudiée. De même que pour les 
manipulations sous forme de poudre, à 25°C aucun décalage de phase n’est notable. Les 
manipulations ont ensuite été réalisées à 45°C et 50°C. Les résultats sont présentés en Figure V-45 et 
Figure V-46. 
 
Figure V-45: Evolution du décalage de phase en fonction de la fréquence pour le C2H2, C2H4 et le C2H6 à 45°C. 
 
 
Figure V-46 : Evolution du décalage de phase en fonction de la fréquence pour le C2H4 et le C2H6 à 50°C. 
De même que pour le cas d’une amplitude de 3 mL.min-1, les résultats entre le catalyseur broyé et la 
poudre sont proches. Les conversions observées entre les deux tests (poudres et billes) sont 
cependant différentes. A 50°C dans le cas présenté en Figure V-46, la conversion est totale alors que 
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ce n’était pas le cas pour la poudre. Un léger décalage de la température pourrait expliquer ces 
changements de conversion. 
 
Une comparaison entre les décalages de phase obtenus avec le catalyseur sous forme de poudre et 
sous forme de billes été réalisée et est présentée en Figure V-47 
 
Figure V-47 : Comparaison entre les évolutions des décalages de phase entre le C2H6 - CF4  et C2H2 - CF4 dans le cas du catalyseur 
Pd/Al2O3 sous forme de billes et sous forme de poudre à 45°C pour une amplitude d’entrée de 3 mL.min-1. 
Ici aussi les courbes de décalages aussi bien pour le C2H6 et C2H2 sont superposables. Il semble donc 
que faire une étude cinétique sur les billes en utilisant des oscillations périodiques ainsi qu’un traceur 
serait donc possible. Les résultats entre les deux études sont identiques. Dans notre cas, le décalage 
de phase est calculé entre un traceur et un réactif. Le transport dans les pores internes du catalyseur 
est le même pour le traceur que pour le réactif. Pour les deux systèmes aucune limitation interne 
n’était présente (validé par le critère de Wheeler-Weisz).  
 
De même que pour le cas du catalyseur broyé, un changement de la conversion et de la production 
d’éthane en fonction de la fréquence est observé. Les résultats sont présentés dans le Tableau V-21. 
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Tableau V-21 : Evolution de la conversion et de la fraction molaire en éthane dans le cas des oscillations périodiques de 
concentration et dans le cas du régime stationnaire dans les conditions du Tableau V-12 à 25, 45 et 50°C avec une amplitude de  
mL.min-1. 
Conversion en C2H2 Fraction molaire d’éthane 
25°C 
 
Figure V-48 : Evolution de la conversion en C2H2 en fonction de 
la fréquence, pour les conditions opératoires du Tableau V-12 
à 25°C avec une amplitude de ±3 mL.min-1. 
Pas de production d’éthane à cette température 
45°C 
 
Figure V-49 : Evolution de la conversion en C2H2 en fonction de 
la fréquence, pour les conditions opératoires du Tableau V-12 
à 45°C avec une amplitude de ±3 mL.min-1. 
 
Figure V-50 : Evolution de la fraction molaire en C2H6 en 
fonction de la fréquence, pour les conditions opératoires du 
Tableau V-12 à 45°C avec une amplitude de ±3 mL.min-1. 
50°C 
Conversion de l’acétylène à 100% à 50°C dans 
les deux cas.  
 
Figure V-51 : Evolution de la fraction molaire en C2H6 en 
fonction de la fréquence, pour les conditions opératoires du 
Tableau V-12 à 50°C avec une amplitude de ±3 mL.min-1. 
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De même que sur le cas sur poudre, la conversion dans le cadre des oscillations est inférieure au cas 
en régime permanent. La fraction produite en éthane est aussi inférieure dans le cas des oscillations 
périodiques. Cependant, la conversion dans le cas des billes est plus élevée que sur le cas de la 
poudre.  
 Conclusion 
L’étude en régime stationnaire a permis d’obtenir un modèle cinétique. Ce modèle est basé sur un 
mécanisme de Horiuti-Polanyi pour lequel la deuxième adsorption de l’hydrogène sur les C2 adsorbée 
est limitante. Le modèle ainsi développé ne prend en compte qu’un seul site actif malgré certaines 
études de la littérature considérant deux types de site. En effet, il n’a pas été possible lors de nos 
manipulations de mettre en évidence l’existence de deux sites actifs. Le modèle obtenu en 
stationnaire correspond bien aux données expérimentales mais tous les paramètres cinétiques 
obtenus sont corrélés.  
Lors des manipulations en régime transitoire, un décalage de phase est observable entre le CF4 et le 
C2H2/ C2H6. Le C2H4 ne se décale pas en fonction de la fréquence. Certaines manipulations ont été 
utilisées afin de ré-optimiser les paramètres micro-cinétiques. Le modèle, dont les paramètres ont 
été réajustés par rapport au régime stationnaire, permet désormais d’obtenir des paramètres dé-
corrélés. Cela montre un avantage non négligeable du régime transitoire par rapport au régime 
permanent. Cependant, d’autres simulations devront être refaites afin de mieux estimer le modèle. 
Le décalage de phase du C2H2 reste en effet surestimé.  
Pour finir, les manipulations sous forme de billes et de poudres donnent des résultats superposables 
sur le décalage de phase. Par conséquent, une étude cinétique réalisée directement sur les billes 
semble possible.  
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VI Conclusions et perspectives 
L’étude réalisée dans le cadre de cette thèse visait à mettre en place une méthodologie d’étude 
cinétique en régime transitoire et plus particulièrement via l’introduction d’oscillations périodiques. 
L’état de l’art avait permis de comparer le régime permanent au régime transitoire. Il avait ainsi été 
mis en évidence que les expérimentations en régime transitoire sont plus efficaces que celles 
réalisées en régime permanent. En effet, elles permettent d’avoir plus d’informations mécanistiques, 
et généralement nécessitent moins d’expériences. Une meilleure sensibilisation des réactions mises 
en jeu est ainsi permise. Les manipulations en régime permanent sont en revanche longues et 
nombreuses. Souvent seulement la cinétique de l’étape déterminante est obtenue. Le régime 
transitoire semble être une bonne alternative afin d’obtenir plus rapidement les vitesses des étapes 
élémentaires d’une réaction. Cependant, en régime transitoire les conditions expérimentales sont 
plus délicates, il est donc nécessaire d’avoir des équipements spécifiques, pour la réalisation des 
perturbations ainsi que pour l’analyse de la réponse.  
 
Lors de cette thèse, le régime transitoire créé par des oscillations périodiques de concentration a été 
choisi. En effet, l’étude bibliographique réalisée avait permis de mettre en évidence que ce type de 
perturbations permet d’avoir plus d’informations, notamment sur le nombre de types de sites actifs 
à la surface du catalyseur, par rapport aux échelons ou aux pulses. Dans ces travaux, des oscillations 
périodiques de concentration ont été réalisées en entrée de réacteur. Ce choix permet de réaliser 
des variations autour de l’état stationnaire, dans des conditions proches des celles utilisées dans 
l’industrie. Un banc a été adapté pour effectuer ce type d'expériences. Dans un premier temps, un 
système permettant de générer des oscillations périodiques de concentration en opposition de phase 
a dû être mis en place. De plus, un analyseur infrarouge possédant une fréquence d’acquisition très 
rapide a été créé sur mesure par ThermoFisher et installé sur notre banc. Une analyse plus 
performante et mieux appliquée à la réaction étudiée a ainsi été obtenue par rapport au 
spectromètre de masse généralement utilisé lors des manipulations en régime transitoire. En effet, 
le spectromètre de masse induisait une diminution du gain trop importante ce qui n’était pas 
compatible avec la méthodologie. 
 
La méthode d’estimation de paramètres cinétiques via l’instauration d’oscillations périodiques 
repose sur la connaissance du gain et du décalage de phase. Trois méthodologies de calcul ont été 
développées afin d’obtenir ces paramètres. Une méthodologie analytique (initialement développée 
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par Nievergeld [24]), une méthode numérique et enfin une méthode fréquentielle. Ces trois outils 
donnent des résultats identiques. La méthode analytique ne pourra par contre qu’être utilisée dans 
des cas très simples.  
Afin d’appréhender le potentiel de la méthode ainsi que l’efficacité du système analytique, des cas 
simples d’adsorption ont été étudiés. Ces manipulations permettent aussi une première validation 
du modèle. Les résultats expérimentaux ont permis d’obtenir des décalages de phase significatifs. 
Sur le gain, cette sensibilité est plus faible. Pour des cas simples d’adsorption moléculaire, le décalage 
de phase a permis de déterminer précisément certaines constantes d’équilibre d’adsorption. 
Cependant, pour des cas d’adsorption compétitive la précision est fortement altérée. 
 
La réaction d’hydrogénation sélective a ensuite été étudiée à la fois en régime stationnaire et en 
régime transitoire. L’étude stationnaire a permis de déterminer un premier modèle cinétique qui 
décrit de manière correcte les manipulations réalisées. Cependant, tous les paramètres cinétiques 
obtenus sont corrélés entre eux. Ensuite le régime dynamique a été utilisé. Dans ce cas, des décalages 
nets sur le C2H6 et le C2H2 sont observables à condition de se poser dans des cas où la conversion en 
acétylène est assez élevée. Sur le C2H4 aucun décalage de phase n’est observable. Le modèle 
cinétique obtenu en régime stationnaire a été utilisé pour initier les données en régime transitoire. 
L’optimisation de ces paramètres sur une seule fréquence permet déjà de dé-corréler tous les 
paramètres cinétiques. Cela montre que les expériences en régime transitoire possèdent beaucoup 
plus d’informations cinétiques que les données stationnaires. En effet, toutes les manipulations en 
régime stationnaire n’ont pas permis de dé-corréler les paramètres. D’autres fréquences ont aussi 
été testées afin de valider le modèle sur plusieurs cas. Cependant, les profils des décalages de phase 
montrent qu’une zone entre 0,8 et 2,5 Hz est non linéaire. C’est dans cette zone que la cinétique de 
la réaction devient prédominante par rapport à l’hydrodynamique. Malheureusement l’optimisation 
n’a pas pu être réalisée sur cette plage de fréquence par manque de temps.  
 
 
Pour faire suite à cette étude, il faudrait dans un premier temps finir d’optimiser le modèle micro-
cinétique grâce aux manipulations réalisées en régime transitoire. Cela passe dans un premier temps 
par l’ajustement du modèle à toutes les fréquences étudiées. Comme énoncé dans le chapitre 5, une 
optimisation sur la constante d’équilibre d’adsorption de l’acétylène permettrait d’avoir des 
décalages plus justes du modèle. De même, les profils non linéaires des décalages de phase du C2H2 
et C2H6 n’ont pas encore été obtenus par le modèle. Il faudrait donc continuer d’optimiser les 
   155 
paramètres micro-cinétiques afin de pouvoir reproduire les tendances des décalages de phase. Une 
étude des taux de couverture lors de la réaction serait aussi intéressante.   
 
Une autre étude intéressante afin de compléter cette étude serait de faire des oscillations entre le 
C2H2 et le CF4. Une analyse de l’hydrogène serait aussi très riche en informations. Cependant les outils 
analytiques ne permettaient pas ici de suivre ce composé en régime transitoire. Cela permettrait 
d’enrichir les données obtenues via le régime transitoire. Une analyse via la spectroscopie DRIFT 
serait aussi prometteuse pour avoir plus d’informations sur les réactions en surface, les composés 
adsorbés et leur réactivité. Ceci pourrait en effet permettre de mieux visualiser l’effet des 
perturbations effectuées. 
 
Des améliorations techniques sont aussi possibles. L’infrarouge développé ici est très performant. 
Cependant, il ne permet pas l’analyse de tous les gaz. Afin d’avoir le plus d’informations possible, il 
faudrait coupler l’infrarouge avec un autre analyseur. Le spectromètre de masse serait assez 
complémentaire mais il faudrait pour cela regarder avec plus d’attention la raison de la perte de gain 
afin de palier à ce problème.  
 
Un autre travail à réaliser serait de créer une bibliothèque de données contenant des mécanismes 
réactionnels. Il serait intéressant d’étudier si chaque mécanisme réactionnel correspond à des 
décalages de phase ou à des changements de gain caractéristiques. En fonction des décalages  et 
changements de gain obtenus, on pourrait ainsi déterminer plus facilement un mécanisme 
réactionnel et estimer les paramètres cinétiques. Les données en régimes transitoires sont en effet 
nombreuses mais souvent complexes à interpréter.  
 
Un autre cas d’étude pourrait être l’étude de la diffusion dans les zéolites. Des modélisations ont déjà 
été réalisées dans la littérature mais en réalisant des variations de pression. Il serait intéressant de 
comparer les résultats obtenus en réalisant, sur notre banc de manipulation, des variations de 
concentration.  
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VII Annexes 
Annexe n° 1 : Développement des expressions analytiques 
L’annexe suivante décrit les méthodes utilisées afin de déterminer les expressions analytiques du 
gain et du décalage de phase dans le cas d’adsorption moléculaire et dissociative d’une espèce, avec 
et sans limitations. Dans les développements suivants, le cas d’un réacteur piston est étudié.  
Cas d’une adsorption moléculaire sans limitation 
On a la réaction suivante :  
 
D’où les bilans matières en Équation VII-1 et Équation VII-2. 
 
െడఏכడ௧ ൌ ݇ଵܥ஺ߠכ െ ݇ିଵሺͳ െ ߠכሻ avec ߠכ ൅ ߠ஺ ൌ ͳ Équation VII-1 
൫ߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣൯
߲ܥ஺
߲ݐ ൌ െݒ௦௚
߲ܥ஺
߲ݔ െܥ௡௠ሺͳ െ ߝሻሺ݇ଵܥ஺ߠכ െ ݇ିଵሺͳ െ ߠכሻሻ 
 
Équation VII-2 
ߠכ ൌ ߠכ௦௦ ൅οߠכሺݐሻ 
ܥ஺ ൌ ܥ஺௦௦ ൅οܥ஺ሺݐሻ 
L’Équation VII-1 donne : െడοఏכడ௧ ൌ ݇ଵܥ஺
௦௦οߠכ ൅ ݇ଵοܥ஺ߠכ௦௦ ൅ ݇ିଵοߠכ ൅ ݋ሺοଶሻ 
L’utilisation d’une transformation de Laplace donne : 
െݏοߠכ ൌ ݇ଵܥ஺௦௦οߠכ ൅ ݇ଵοܥ஺ߠכ௦௦ ൅ ݇ିଵοߠכ ൅ ݋ሺοଶሻ 
Soit οߠכ ൌ െ
௞భఏכೞೞ భ்
௦ భ்ାଵ
οܥ஺ avec ଵܶ ൌ
ଵ
௞భ஼ಲೞೞା௞షభ
 
Équation VII-2 donne : ൫ߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣൯
డο஼ಲ
డ௧ ൌ െݒ௦௚
డο஼ಲ
డ௫ െ ܥ௡௠ሺെݏοߠכ) 
൫ߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣൯
߲οܥ஺
߲ݐ ൌ െݒ௦௚
߲οܥ஺
߲ݔ െ ܥ௡௠ሺͳ െ ߝሻݏ
݇ଵߠכ௦௦ ଵܶ
ݏ ଵܶ ൅ ͳ
οܥ஺ 
Avec ߠכ௦௦ ൌ ݇ିଵ ଵܶ 
L’utilisation d’une transformation de Laplace donne : 
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൫ߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣൯ݏοܥ஺ ൌ െݒ௦௚
߲οܥ஺
߲ݔ െ ܥ௡௠ሺͳ െ ߝሻݏ
݇ଵ݇ିଵ ଵܶଶ
ݏ ଵܶ ൅ ͳ
οܥ஺ 
Une intégration donne : οܥ஺ ൌ οܥ஺௜௡݁
ሺି்ೃ௦ି்ೃమ஼೙೘
ೖభೖషభ೅భమ
ೞ೅భశభ
௦ሻ
 
Avec ோܶ ൌ ሺߝ ൅ ሺͳ െ ߝሻߝ௣ሻ
௅ೃ
௩ೞ೒
 and ோܶమ ൌ ሺͳ െ ߝሻ
௅ೃ
௩ೞ೒
 
D’où ܪሺ݆ݓሻ ൌ ݁
ቆି்ೃି்ೃమ஼೙೘
ೖభೖషభ೅భమ
భశೢమ೅భమ
௝௪ቇ
݁
ቆି்ೃమ஼೙೘
ೖభೖషభ೅భయೢమ
భశೢమ೅భమ
ቇ
 
D’où ߶ ൌ ݓሺെ ோܶ െ ோܶమ
஼ಿಾ௞భ௞షభ భ்మ
ଵା௪మ భ்మ
ሻ et ȁܪሺݓሻȁ ൌ ݁
ቆି்ೃమ
಴೙೘ೖభೖషభ೅భయೢమ
భశೢమ೅భమ
ቇ
 
 
Cas d’une adsorption moléculaire avec limitations 
On a la réaction suivante :  
 
D’où les bilans matières en Équation VII-3, Équation VII-4 et Équation VII-5 qui tiennent compte de 
limitations diffusionnelles. 
ߝ௣
డ஼ಲ
డ௧ ൌ
ଵ
௥೛మ
ܦ௘஺
డቀ௬మങ಴ಲങ೤ ቁ
డ௬ െܥ௡௠ሺ݇ଵܥ஺ߠכ െ ݇ିଵሺͳ െ ߠכሻ) Équation VII-3 
߲ߠכ
߲ݐ ൌ െ݇ଵܥ஺ߠכ ൅ ݇ିଵሺͳ െ ߠכሻ Équation VII-4 
ߝ
߲ܥ஺೒
߲ݐ ൌ െݒ௦௚
߲ܥ஺೒
߲ݔ െ ݇௚௦ሺܥ஺೒ െ ܥ஺೒ሺ௬ୀଵሻሻ
͵
ݎ௣
ሺͳ െ ߝሻ 
Équation VII-5 
 
La première étape est de réécrire ces bilans matières en considérant que la concentration en réactif 
et le taux de recouvrement sont l’addition de leur valeur à l’état stationnaire plus la perturbation 
créée. C’est-à-dire :  
ߠכ ൌ ߠכ௦௦ ൅οߠכሺݐሻ 
ܥ஺ ൌ ܥ஺௦௦ ൅οܥ஺ሺݐሻ 
Équation VII-3 donne :ߝ௣
డο஼ಲ
డ௧ ൌ
ଵ
௥೛మ
ܦ௘஺
డቀ௬మങο಴ಲങ೤ ቁ
డ௬ െܥ௡௠ሺ݇ଵܥ஺
௦௦οߠכ ൅ ݇ଵοܥ஺ߠכ௦௦ ൅ ݇ିଵοߠכ ൅ ݋ሺοଶሻ) 
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Équation VII-4 donne : െడοఏכడ௧ ൌ ݇ଵܥ஺
௦௦οߠכ ൅ ݇ଵοܥ஺ߠכ௦௦ ൅ ݇ିଵοߠכ 
Une transformée de Laplace est ensuite utilisée.  
Équation VII-4 : െݏοߠכ ൌ ݇ଵܥ஺௦௦οߠכ ൅ ݇ଵοܥ஺ߠכ௦௦ ൅ ݇ିଵοߠכ 
οߠכ ൌ െ
௞భఏכೞೞ భ்
௦ భ்ାଵ
οܥ஺ with ଵܶ ൌ
ଵ
௞భ஼ಲೞೞା௞షభ
 
(1) ߝ௣
డο஼ಲ
డ௧ ൌ
ଵ
௥೛మ
ܦ௘஺
డቀ௬మങο಴ಲങ೤ ቁ
డ௬ െ ܥ௡௠
௞భఏכೞೞ భ்
௦ భ்ାଵ
ݏοܥ஺ 
Conditions aux limites :  
ݕ ൌ ͲǢ ௗο஼ಲௗ௬ ൅
ௗ஼ಲೞೞ
ௗ௬ ൌ Ͳ with 
ௗ஼ಲೞೞ
ௗ௬ ൌ Ͳ 
ݕ ൌ ͳǢ ௗο஼ಲௗ௬ ൅
ௗ஼ಲೞೞ
ௗ௬ ൌ ܤ݅ ቀܥ஺೒
௦௦ െ ܥ஺ሺ௬ୀଵሻቁ ൅ ܤ݅ሺοܥ஺೒ െ οܥ஺ሺ௬ୀଵሻሻ avec ܤ݅ ൌ
௞೒ೞ௥೛
஽೐ಲ
 
߬஽ ൌ
ݎ௣ଶ
ܦ௘஺
൬ߝ௣ ൅ ܥ௡௠
݇ଵߠכ௦௦ ଵܶ
ݏ ଵܶ ൅ ͳ
൰ 
οܥ஺ ൌ οܥ஺೒ݕଵ ଶΤ
஻௜ൈூభ మΤ ሺξఛವ௦௬ሻ
ξఛವ௦ூయ మΤ ξఛವ௦ା஻௜ൈூభ మΤ ξఛವ௦
 avec ܤሺݏሻ ൌ οܥ஺೒ െ οܥ஺ሺ௬ୀଵሻ 
ߝݏοܥ஺೒ ൌ െݒ௦௚
߲οܥ஺೒
߲ݔ െ ݇௚௦
͵
ݎ௣
ሺͳ െ ߝሻܤሺݏሻ 
avec ܤሺݏሻ ൌ ஻௜
షభ൫ிሺ௦ሻ ୡ୭୲୦൫ிሺ௦ሻ൯ିଵ൯
ଵା஻௜షభ൫ிሺ௦ሻ ୡ୭୲୦൫ிሺ௦ሻ൯ିଵ൯ et ܨሺݏሻ ൌ ξ߬஽ݏ 
߬஽݆ݓ ൌ
ݎ௣ଶ
ܦ௘஺
ቆߝ௣݆ݓ ൅ ܥ௡௠
݇ଵߠכ௦௦ ଵܶሺͳ െ ݆ݓ ଵܶሻ݆ݓ
ݏ ଵܶ ൅ ͳ
ቇ ൌ ܽ ൅ ܾ݆ 
En posant : ܽ ൌ ܥ௡௠
௞భ௞షభ భ்య௪మ
ଵା௪మ భ்మ
௥೛మ
஽೐ಲ
 and ܾ ൌ ቀߝ௣ ൅ ܥ௡௠
௞భ௞షభ భ்మ
ଵା௪మ భ்మ
ቁ ௪௥೛
మ
஽೐ಲ
 
Les écritures des arguments et modules des nombres complexes s’exprime tel que : 
ξݖ ൌ ξݎ ௭ା௥ȁ௭ା௥ȁ avec ݎ ൌ ȁݖȁ ൌ ξܽ
ଶ ൅ ܾଶ et ݖ ൌ ܽ ൅ ݆ܾ 
ඥ߬஽݆ݓ ൌ ሺܽଶ ൅ ܾଶሻଵ ସΤ
൫ܽ ൅ ξܽଶ ൅ ܾଶ൯ ൅ ܾ݆
ඨට൫ܽ ൅ ξܽଶ ൅ ܾଶ൯ଶ ൅ ܾଶ
ൌ ܽᇱ ൅ ݆ܾᇱ 
   160 
Avec ܽᇱ ൌ ሺܽଶ ൅ ܾଶሻଵ ସΤ ൫௔ାξ௔
మା௕మ൯
ඨට൫௔ାξ௔మା௕మ൯
మ
ା௕మ
 et ܾᇱ ൌ ሺܽଶ ൅ ܾଶሻଵ ସΤ ௕
ඨට൫௔ାξ௔మା௕మ൯
మ
ା௕మ
 
ሺݔ ൅ ݆ݕሻ ൌ ݆ݏ݅݊
ሺʹݕሻ െ ሺʹݔሻ
ሺʹݕሻ െ ሺʹݔሻ  
On obtient donc ሺܨሺ݆ݓሻሻ ൌ ௝௦௜௡൫ଶ௕
ᇲ൯ିୱ୧୬୦ሺଶ௔ᇲሻ
ୡ୭ୱሺଶ௕ᇲሻିୡ୭ୱ୦ሺଶ௔ᇲሻ ൌ ܿ ൅ ݆݀ 
Avec ܿ ൌ ିୱ୧୬୦ሺଶ௔
ᇲሻ
ୡ୭ୱሺଶ௕ᇲሻିୡ୭ୱ୦ሺଶ௔ᇲሻ et ݀ ൌ
ୱ୧୬ሺଶ௕ᇲሻ
ୡ୭ୱሺଶ௕ᇲሻିୡ୭ୱ୦ሺଶ௔ᇲሻ 
On a donc ܨሺ݆ݓሻ ൫ܨሺ݆ݓሻ൯ ൌ ሺܽᇱ ൅ ݆ܾᇱሻሺܿ ൅ ݆݀ሻ ൌ ሺܽᇱܿ െ ܾᇱ݀ሻ ൅ ݆ሺܾᇱܿ ൅ ܽᇱ݀ሻ 
ܤሺ݆ݓሻ ൌ ܤ݅
ିଵሺܿᇱ െ ͳሻ ൅ ܤ݅ିଵ݀ᇱ݆
ͳ ൅ ܤ݅ିଵሺܨܿᇱ െ ͳሻ ൅ ܤ݅ିଵ݀ᇱ݆ 
Avec : ܽଵ ൌ ܤ݅ିଵሺܿᇱ െ ͳሻ; ܽଶ ൌ ܤ݅ିଵሺܿᇱ െ ͳሻ ൅ ͳ et ܾଵ ൌ ܤ݅ିଵ݀ᇱ  Par conséquent :  
ܤሺ݆ݓሻ ൌ ܽଵ ൅ ݆ܾଵܽଶ ൅ ݆ܾଵ
ൌ
ሺܽଵ ൅ ݆ܾଵሻሺܽଶ െ ݆ܾଵሻ
ܽଶଶ ൅ ܾଵଶ
ൌ
ሺܽଵܽଶ ൅ ܾଵଶሻ
ܽଶଶ ൅ ܾଵଶ
൅ ݆
ሺܾଵܽଶ െ ܽଵܾଵሻ
ܽଶଶ ൅ ܾଵଶ
 
ܤሺ݆ݓሻ ൌ ൫௔భ௔మା௕భ
మ൯
௔మమା௕భమ
൅ ݆ ௕భ௔మమା௕భమ car ܽଶ െ ܽଵ ൌ ͳ 
ܤሺ݆ݓሻ ൌ ߙ ൅ ݆ߚ avec ߙ ൌ ൫௔భ௔మା௕భ
మ൯
௔మమା௕భమ
et ߚ ൌ ௕భ௔మమା௕భమ 
ܪሺ݆ݓሻ ൌ ݁൬ି ೝ்మ௝௪ି
ଷ௞೒ೞ
௥೛ ሺଵିఌሻ்ೃమሺఈା௝ఉሻ൰ 
ȁܪሺݓሻȁ ൌ ݁൬ି
ଷ௞೒ೞ
௥೛ ሺଵିఌሻ்ೃమఈ൰ 
߶ ൌ  െ ோܶݓ െ
͵݇௚௦
ݎ௣
ሺͳ െ ߝሻ ோܶమߚ 
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Cas d’une adsorption dissociative avec limitations 
Les bilans matières sont en Équation VII-6, Équation VII-7 et Équation VII-8. Ils tiennent compte de 
limitations diffusionnelles. 
ߝ
݀ܥ஺మ
݀ݐ ൌ െݒ௦௚
߲ܥ஺మ
߲ݖ െ ݇௚௦ሺܥ஺మ െ ܥ஺మሺݖ ൌ ͳሻሻ
͵
ݎ௣
ሺͳ െ ߝሻ 
Équation VII-6 
 
ߝ௣
݀ܥ஺మ
݀ݐ ൌ
ͳ
ݎ௣ଶ
ܦ௘஺మ
߲ ൬ݖଶ ߲ܥ஺మ߲ݖ ൰
߲ݖ െܥ௡௠ሺ݇ଵܥ஺మߠכ
ଶ െ ݇ିଵሺͳ െ ߠכሻଶሻ 
Équation VII-7 
 
݀ߠכ
݀ݐ ൌ െʹ݇ଵܥ஺మߠכ
ଶ ൅ ʹ݇ିଵሺͳ െ ߠכሻଶ 
Équation VII-8 
 
Le développement est le même que pour une adsorption moléculaire mais les termes a et b changent.  
Avec ܽ ൌ ܥ௡௠
ଶ௞భ భ்మ௪మఏכೞೞ
మ
ଵା௪మ భ்మ
௥೛మ
஽೐ಲ
 et ܾ ൌ ൬ߝ௣ ൅ ܥ௡௠
ଶ௞భ భ்మఏכೞೞ
మ
ଵା௪మ భ்మ
൰ ௪௥೛
మ
஽೐ಲ
 
 Et les constantes ଵܶ ൌ
ଵ
ସ௞భ஼ಲೞೞఏכೞೞାସ௞షభሺଵିఏכೞೞሻ
 et ߠכ௦௦ ൌ
ଵ
ଵାට௄஼ಲమ
ೞೞ
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Annexe n° 2 : Cinétique de la réaction d’hydrogénation sélective de l’acétylène 
Cette annexe a pour objectif de montrer le développement conduisant à l’obtention de la loi 
cinétique de l’acétylène. On considère les étapes regroupées dans le Tableau VII-1. 
Tableau VII-1 : Etapes élémentaires de la réaction 
H2 + 2* ' 2H* 
C2H2 + * ' C2H2* 
C2H2* + H* ' C2H3* + * 
C2H3* + H* ' C2H4* + * 
C2H4* ' C2H4 + * 
C2H4* + H* ' C2H5* + * 
C2H5* + H* ' C2H6 + 2* 
L’étape 4, ainsi que l’étape 7, sont supposées être l’étape cinétiquement déterminante. Les autres 
étapes sont à l’équilibre.  
Bilan sur de la concentration de sites actifs libres 
ܥ் ൌ  ሾכሿ ൅ ሾܪכሿ ൅ ሾܥଶܪଶכሿ ൅ ሾܥଶܪଷכሿ ൅ ሾܥଶܪସכሿ ൅ ሾܥଶܪହכሿ 
Ecriture des constantes d’équilibre 
On a  ܭଵ ൌ 
ሾுכሿమ
௉ಹమሾכሿమ
 soit ሾܪכሿ ൌ ඥܭଵ ுܲଶሾכሿ 
ܭଶ ൌ
ሾ஼మுమכሿ
௉಴మಹమሾכሿ
 soit ሾܥଶܪଶכሿ ൌ ܭଶ ஼ܲమுమሾכሿ  
ܭହ ൌ 
௉಴మಹరሾכሿ
ሾ஼మுరכሿ
 soit ሾܥଶܪସכሿ ൌ
௉಴మಹరሾכሿ
௄ఱ
 
ܭଷ ൌ
ሾ஼మுయכሿሾכሿ
ሾ஼మுమכሿሾுכሿ
 soit ሾܥଶܪଷכሿ ൌ
௄యሾ஼మுమכሿሾுכሿ
ሾכሿ  
En remplaçant par les taux de recouvrement précédemment obtenu, on obtient : 
ሾܥଶܪଷכሿ ൌ
ܭଷሾܥଶܪଶכሿሾܪכሿ
ሾכሿ ൌ ܭଷ ൈ ܭଶ ஼ܲమுమሾכሿ ൈ ටܭଵ ுܲଶሾכሿ ൈ
ͳ
ሾכሿ 
Soit : ሾܥଶܪଷכሿ ൌ ܭଷܭଶ ஼ܲమுమඥܭଵ ுܲଶሾכሿ   
ܭ଺ ൌ 
ሾ஼మுఱכሿሾכሿ
ሾ஼మுరכሿሾுכሿ
 soit ሾܥଶܪହכሿ ൌ
௄లሾ஼మுరכሿሾுכሿ
ሾכሿ  
En remplaçant par les taux de recouvrement précédemment obtenu, on obtient : 
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ሾܥଶܪହכሿ ൌ
ܭ଺ሾܥଶܪସכሿሾܪכሿ
ሾכሿ ൌ ܭ଺ ൈ
஼ܲమுరሾכሿ
ܭହ
ൈ ටܭଵ ுܲଶሾכሿ ൈ
ͳ
ሾכሿ 
Soit ሾܥଶܪହכሿ ൌ
௄ల௉಴మಹరඥ௄భ௉ಹమ
௄ఱ
ሾכሿ 
On avait : 
ܥ் ൌ  ሾכሿ ൅ ሾܪכሿ ൅ ሾܥଶܪଶכሿ ൅ ሾܥଶܪଷכሿ ൅ ሾܥଶܪସכሿ ൅ ሾܥଶܪହכሿ 
Soit  
ܥ் ൌ  ሾכሿ ൅ ටܭଵ ுܲଶሾכሿ ൅ ܭଶ ஼ܲమுమሾכሿ ൅ ܭଷܭଶ ஼ܲమுమටܭଵ ுܲଶሾכሿ ൅
஼ܲమுరሾכሿ
ܭହ
൅
ܭ଺ ஼ܲమுరඥܭଵ ுܲଶ
ܭହ
ሾכሿ 
D’où ሾכሿ ൌ ஼೅
ቌଵାඥ௄భ௉ಹమା௄మ௉಴మಹమା௄య௄మ௉಴మಹమඥ௄భ௉ಹమା
ು಴మಹర
಼ఱ
ା
಼లು಴మಹరට಼భುಹమ
಼ఱ
ቍ
 
Ecriture de la cinétique de l’étape 4 :  
ݎସ ൌ ݇ସሾܥଶܪଷכሿሾܪכሿ െ ݇ିସሾܥଶܪସכሿሾכሿ 
ݎସ ൌ ݇ସܭଷܭଶ ஼ܲమுమܭଵ ுܲଶሾכሿଶ െ ݇ିସ
஼ܲమுర
ܭହ
ሾכሿଶ 
ݎସ ൌ ݇ସ
ܥ்ଶ ൬݇ସܭଷܭଶ ஼ܲమுమܭଵ ுܲଶ െ
஼ܲమுర
ܭସܭହ൰
ቆͳ ൅ ඥܭଵ ுܲଶ ൅ ܭଶ ஼ܲమுమ ൅ ܭଷܭଶ ஼ܲమுమඥܭଵ ுܲଶ ൅
஼ܲమுర
ܭହ ൅
ܭ଺ ஼ܲమுరඥܭଵ ுܲଶ
ܭହ ቇ
ଶ 
 
Ecriture de la cinétique de l’étape 7 :  
ݎ଻ ൌ ݇଻ሾܥଶܪହכሿሾܪכሿ െ ݇ି଻ ஼ܲమுలሾכሿଶ ൌ ݇଻ 
ݎ଻ ൌ ݇଻
ܭ଺ ஼ܲమுరඥܭଵ ுܲଶ
ܭହ
ሾכሿටܭଵ ுܲଶሾכሿ െ ݇ି଻ ஼ܲమுలሾכሿଶ 
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ݎ଻ ൌ ݇଻ܥ்ଶ
ۉ
ۈ
ۇ
ܭଵܭ଺ ஼ܲమுర ுܲଶ
ܭହ െ
஼ܲమுల
ܭ଻
ቆͳ ൅ ඥܭଵ ுܲଶ ൅ ܭଶ ஼ܲమுమ ൅ ܭଷܭଶ ஼ܲమுమඥܭଵ ுܲଶ ൅
஼ܲమுర
ܭହ ൅
ܭ଺ ஼ܲమுరඥܭଵ ுܲଶ
ܭହ ቇ
ଶ
ی
ۋ
ۊ
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